Plasma and catalytic processes for methane and carbon dioxide activation by Lašič Jurković, Damjan
UNIVERZA V LJUBLJANI 














































Doktorski študijski program KEMIJSKE ZNANOSTI 












Plazemski in katalitski procesi aktivacije metana in ogljikovega 
dioksida 
 














































Komisija za oceno primernosti teme in za oceno doktorske disertacije imenovana na seji senata UL 
FKKT dne 17. 3. 2017  
Imenovanje mentorja na seji senata UL FKKT dne 19. 5. 2017 
Komisija za zagovor imenovana na seji senata UL FKKT dne …………………. 
Datum zagovora: …………………. 
 
 




Člani komisije za zagovor doktorske disertacije: 
 
prof. dr. Igor Plazl 
Fakulteta za kemijo in kemijsko tehnologijo, Univerza v Ljubljani 
 
prof. dr. Matjaž Krajnc 
Fakulteta za kemijo in kemijsko tehnologijo, Univerza v Ljubljani 
 
prof. dr. Miran Mozetič 





















Izjava o avtorstvu doktorske disertacije 
 
Spodaj podpisani Damjan Lašič Jurković, sem avtor doktorske disertacije z naslovom:  
 
Plazemski in katalitski procesi aktivacije metana in ogljikovega dioksida 
 
 
S svojim podpisom zagotavljam, da: 
 sem doktorsko disertacijo izdelal samostojno pod mentorstvom doc. dr. Andreja 
Poharja, 
 sem dosledno navedel vso uporabljeno strokovno literaturo,  








Na prvem mestu se zahvaljujem mentorju doc. dr. Andreju Poharju za vse nasvete, preneseno 
znanje in vodenje skozi potek raziskovanja. Za nasvete in veliko dragocenih diskusij sem 
globoko hvaležen tudi doc. dr. Blažu Likozarju. Slednjemu sem, kot tudi akad. prof. dr. Janezu 
Levcu, izredno hvaležen tudi za izkazano zaupanje in priložnost opravljanja doktorata na 
Kemijskem inštitutu. Za vso pomoč pri delu, neštete strokovne diskusije ter odlično družbo in 
vzdušje pri delu se zahvaljujem tudi vsem ostalim sodelavcem Odseka za katalizo in 
reakcijsko inženirstvo. 
Za vso podporo tekom študija se zahvaljujem tudi dekletu in ostali družini. 
Hvaležen sem tudi Evropski komisiji za financiranje programa Obzorje 2020 in projekta 




CH4 in CO2 sta najvplivnejša toplogredna plina. Njuno koncentracijo v atmosferi bi lahko 
znižali preko pretvorbe tako na mestu izpusta kot tudi zajetih plinov iz ozračja. Zato je nujno 
potreben razvoj novih procesov in tehnologij, ki bi omogočale tovrstno pretvorbo z visoko 
energetsko učinkovitostjo in sintezo uporabnih produktov z dodano vrednostjo. Doktorsko 
delo je razdeljeno na tri sklope, kjer se v vsakem od njih preučuje določen tovrstni proces: 
Povratno reakcijo vodnega plina, suhi reforming metana in delno oksidacija metana. 
V sklopu povratne reakcije vodnega plina je bila narejena sinteza petih bakrovih 
katalizatorjev na različnih nosilcih, ki so bili preučeni z različnim analitskimi tehnikami, 
pomerjena pa je bila tudi njihova aktivnost in kinetika reakcije pri različnih obratovalnih 
temperaturah, tlakih, pretokih in razmerjih reagentov. Razviti so bili tudi trije različni 
matematični modeli reaktorja, ki so vključevali snovni transport in kinetiko površinske 
reakcije na katalizatorju. Iz modelov so bili dobljeni novi vpogledi v snovni transport, 
prilagodile pa so se tudi reakcijske konstante za izboljšanje napovedne moči. V sklopu suhega 
reforminga metana je bil le-ta preučevan v plazemskem reaktorju z iskro, kjer se je študirala 
kinetika procesa pri uporabi čiste plazme in souporabi plazme in nikljevih katalizatorjev pri 
različnih obratovalnih pogojih (temperatura, moč plazme, pretok plina, razmerje reagentov), 
kjer je imela dodaten poudarek stabilnost obratovanja v prisotnosti nalaganja ogljika. Tudi v 
tem delu je bil narejen matematični model, ki je upošteval fluidno dinamiko v reaktorju. V 
zadnjem sklopu se je raziskovala delna oksidacija metana s kisikom v plazemskem reaktorju z 
dielektrično pregrado, kjer so se formirali tekoči produkti kot so metanol, formaldehid ter 
mravljinčna in ocetna kislina. Kinetika je bila izmerjena pri različnih pogojih (razmerje 
reagentov, pretok plina), preučil pa se je tudi širok spekter različnih katalizatorjev v 
kombinaciji s plazmo, in sicer različnih čistih zeolitov ter katalizatorjev na osnovi kovin kot 
so Pd, Fe in Mo. 
Ključne besede: suhi reforming metana, povratna reakcija vodnega plina, delna oksidacija 
metana, plazemska kataliza, matematično modeliranje, reakcijska kinetika  
Abstract 
CH4 and CO2 are the most impactful greenhouse gases. Their atmospheric concentration could 
be lowered via conversion of the gases collected at the emission site or captured from the 
atmosphere. The development of new technologies for such conversion with high energy 
efficiency and useful products is crucial. The PhD thesis is divided into three parts, each 
dedicated to the study of one such promising process: reverse water-gas shift reaction, dry 
reforming of methane and partial oxidation of methane. 
In the reverse water-gas shift section, synthesis of five different copper-based catalysts with 
different supports was carried out. The catalysts were characterised with different analytical 
techniques and had their activity measured at different operating temperatures, pressure, gas 
flow rates and reagent ratios. Three different reactor mathematical models were developed, 
taking into account the mass transport as well as the catalytic surface reactions. New insights 
regarding mass transport were obtained, and numerical regression of the reaction constants 
was performed in order to increase the model accuracy. Methane dry reforming reaction was 
studied in a spark plasma reactor. Reaction kinetics were studied both in pure plasma and 
plasma-catalytic modes of operation, the latter utilising Ni-based structured alumina foam 
catalysts, under different operating conditions (temperatures, plasma powers, gas flow rates, 
reagent ratios) and special attention was paid to stability under coke-deposition conditions. A 
three-dimensional mathematical model was developed for this process using fluid dynamics. 
Methane partial oxidation was carried out with different reagent ratios and total gas flow 
rates. In addition, a multitude of different catalytic materials were coupled with plasma, such 
as pure zeolites and metal-based catalysts (Pd, Fe and Mo).  
Keywords: dry reforming of methane, reverse water-gas shift reaction, partial oxidation of 
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Seznam kratic in simbolov 
Kratice 
DFT Teorija gostotnega funkcionala (ang. density functional theory) 
KMC Kinetični Monte-Carlo 
DBD Razelektritev v reaktorju z dielektrično pregrado (ang. dielectric barrier 
discharge) 
SEI Specifična vhodna energija (ang. specific energy input) 
RWGS Povratna reakcija vodnega plina (ang. reverse water-gas shift reaction) 
SEM  Vrstična elektronska mikroskopija (ang. scanning electron microscopy)  
XRD  Rentgenska praškovna difrakcija (ang. X-ray diffraction) 
BET  Dušikova fizisorpcija po metodi Brunauer-Emmett-Teller 
H2 TPR Temperaturno programirana redukcija z vodikom 
H2 TPD Temperaturno programirana desorpcija vodika 
N2O TPO Pulzna delna oksidacija z N2O (ang. N2O temperature programmed oxidation) 
XPS  Rentgenska fotoelektronska spektroskopija (ang. X-ray photoelectron 
spectroscopy) 
EDX  Energijsko disperzijska spektrometrija 
HgP  Živosrebrova porozimetrija 
TC  Totalna vsebnost ogljika 
TCD  Detektor toplotne prevodnosti (ang. thermal conductivity detector) 
GC  Plinska kromatografija (ang. gas chromatography) 
CSTR  Idealno pomešani pretočni reaktor (ang. continuous stirred tank reactor) 
PFR  Reaktor s čepastim tokom (ang. plug flow reactor)  
PFR-D Reaktor s čepastim tokom in lateralno difuzijo 
HPLC  Tekočinska kromatografija visoke ločljivosti (ang. high-performance liquid 
chromatography) 





CA  Koncentracija plinske zvrsti A [mol l-1] 
L  Dolžina reaktorja [m] 
t  Čas [s] 
vx  Hitrost v lateralni smeri [m s-1] 
RA  Hitrost reakcije plinske zvrsti A [mol l-1 s-1] 
x  Pozicija vzdolž reaktorja [m] 
Dn  Masna difuzivnost plinske zvrsti n v zmesi [m2 s-1] 
Ca,vstop  Koncentracija plinske zvrsti a v vstopnem plinu reaktorja [mol l-1] 
Ca,izstop  Koncentracija plinske zvrsti a v izstopnem plinu reaktorja [mol l-1] 
Xn  Molski delež plinske zvrsti n v plinski fazi [/] 
Dmn  Binarna difuzivnost zvrsti m v zvrsti n [m2 s-1] 
T  Temperatura [°C] 
Mn  Molska masa zvrsti n [g mol-1] 
p  Tlak [pa] 
Anaprej  Pred-eksponentni faktor reakcije v smeri produktov [Pa-1 s-1] / [s-1] 
Eanaprej  Aktivacijska energija reakcije v smeri produktov [kJ mol-1] 
Anazaj  Pred- eksponentni faktor povratne reakcije [Pa-1 s-1] / [s-1] 
Eanazaj  Aktivacijska energija povratne reakcije [kJ mol-1] 
rn  Hitrost n-te reakcije [mol l-1 s-1] / [s-1] 
kf  Kinetična konstanta reakcije v smeri produktov [Pa-1 s-1] / [s-1] 
kb  Kinetična konstanta povratne reakcije [Pa-1 s-1] / [s-1] 
Nr,x  Število molekul reagenta X v reakciji [/] 
Np,x  Število molekul produkta X v reakciji [/] 
Sn,i  Stehiometrijski koeficient za vsak reagent v reakciji [/] 
Cmest  Koncentracija aktivnih mest katalizatorja na volumen praznega prostora v 
reaktorju [mol l-1] 
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Tc,i  Kritična temperatura zvrsti i [K] 
Pc,i  Kritičen tlak zvrsti i [Pa] 
Vc,i  Kritičen volumen zvrsti i [cm3/mol] 
Fc,i  Faktor vpliva molekulske oblike in polarnosti molekule [/] 
NOH,i  Število OH skupin v molekuli i [/] 
U  Električna napetost [V] 
I  Električni tok [A] 
Freag  Totalni vhodni molski tok reagentov [mol s-1] 
X(A)  Konverzija zvrsti A [/] 
Y(A)  Molski delež zvrsti A [/] 
Fvstopen  Molski pretok plina v reaktor [mol s-1] 
Fizstopen  Molski pretok plina iz reaktorja [mol s-1] 
𝑦(𝐴)  Dobitek zvrsti A (ang. yield) [/] 
nc(A)  Število C atomov v molekuli A [/] 
SBET  Specifična površina, določena z metodo BET [m2 g-1] 
Pplazma  Moč plazme [W] 
 
Grški simboli 
ε  Delež praznine med delci v katalitskem nasutju [/] 
τ  Faktor tortuoznosti v katalitskem nasutju [/] 
θr,x  Površinska pokritost reagenta X v reakciji [/] 
θp,x  Površinska pokritost produkta X v reakciji [/] 
θN  Površinska pokritost zvrsti N [/] 
ρ  Gostota [g l-1] 
?⃑?  Hitrostni vektor [m s-1] 
η  Viskoznost fluida [P] 
vj  Difuzivnostni volumen molekule [/] 
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Ωv,i  Viskozni kolizijski integral [/] 
ωi  Acentrični faktor molekule i [/] 
κi  Korekcijski faktor za visoko polarne zvrsti i [/] 
µr,i  Brezdimenzijski dipolni moment molekule i [/] 
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Človeštvo trenutno kar 80 % vseh svojih energijskih potreb pokrije z uporabo fosilnih goriv, 
oglja in zemeljskega plina.[1] Poraba slednjega se je v zadnjih nekaj desetletjih povišala 
zaradi njegove visoke dostopnosti in 25-45 % nižjih emisij od nafte in oglja.[2] Poleg nižjih 
emisij toplogrednih plinov v okolje spušča tudi manj toksičnih komponent – oksidov kot so 
NOX, SOX in CO ter različnih aromatov.[1,3] Trenutne zaloge zemeljskega plina so ocenjene 
na približno 6330 bilijonov kubičnih metrov.[4] Uporabljamo ga tako kot surovino za 
proizvodnjo kemikalij kot tudi za generacijo energije za različna področja – gospodinjski 
sektor (ogrevanje, kuhanje), generacija elektrike, industrijski sektor in transport.[5] Zemeljski 
plin lahko pridobivamo iz lastnih nahajališč ali kot plin, ki se nahaja poleg podzemnih zalog 
nafte. Transport zemeljskega plina do mesta uporabe navadno poteka preko cevovodov po 
zemlji ali z ladjami po morju. Kjer je le možno, se pretežno uporablja transport po cevovodu, 
saj je veliko cenejši. Za transport z ladjo je potrebna namreč visoka energija, da se volumen 
plina zniža na dovolj nizko raven, ki je primerna za transport. Navadno se z ladjami plin 
pretovori v tekoči obliki, kar dosežemo s hlajenjem na -161,6 °C, v manjši meri pa tudi pri 
visokem pritisku in sobni temperaturi. Cena tovrstnega transporta je veliko dražja od 
transporta po cevovodu.[6] Ker je zemeljski plin tako razširjen, je njegova poraba močno 
omejena z razdaljo od njegovega vira. Pri zemeljskem plinu, ki se nahaja ob nahajališčih 
nafte, zato velikokrat pride do situacije, kjer je to nahajališče predaleč stran od potencialnih 
uporabnikov, da bi se lahko zemeljski plin uporabil. Transport bi bil namreč dražji od 
dobička, zato se operaterju naftne ploščadi takega plina ne splača prevažati in prodati. 
Velikokrat tako na žalost pride do sežiga tovrstnega zemeljskega plina na mestu nastanka. 
Posledica tega je tako formacija CO2, ki je toplogredni plin, kot tudi veliko neizkoriščene 
potencialno uporabne surovine. V kolikor bi obstajala tehnologija, ki bi lahko metan iz 
zemeljskega plina na mestu izvora pretvorila v tekoče produkte, bi lahko operater te produkte 
za dodatni dobiček pretovoril in prodal skupaj z nafto. To bi dodatno znižalo izpuste 
toplogrednih plinov in povišalo stopnjo izkoristka načrpanih surovin. 
Posledica prej omenjene uporabe fosilnih goriv je sproščanje ogromnih količin CO2 v ozračje. 
CO2 in ostali toplogredni plini povzročajo globalno segrevanje ozračja oz. tako imenovan 
efekt tople grede. Najboljša rešitev bi bila znižanje uporabe fosilnih goriv in prehod na 
obnovljive vire energije ali jedrsko energijo. Žal je človeštvo večino časa primarno 
uporabljalo veliko cenejša fosilna goriva, čemur je sledil tudi razvoj celotne svetovne 
2 
 
transportne in energijske infrastrukture. Tako bi bil hiter prehod na obnovljive vire zelo težak, 
sploh v državah razvoja, kjer je ekonomska stabilnost pomembnejša od skrbi za naravo. Tudi 
v kolikor bi obstajal svetovni konsenz za prehod na obnovljive vire, bi ta prehod najverjetneje 
trajal predolgo časa, da bi lahko preprečili nekatere od potencialno katastrofalnih posledic 
globalnega segrevanja. Posledice vmesnega obdobja prehoda bi lahko deloma omilili s 
posrednim znižanjem koncentracije CO2, in sicer s tako imenovanim zajetjem in uporabo 
ogljikovega dioksida iz ozračja. Zajem iz ozračja je seveda precej nepraktičen, ampak za CO2 
iz transportnega sektorja iz vozil z motorji na notranje izgorevanje zajetje na mestu nastanka 
ni možno. Pri drugih virih CO2 bi bilo seveda smiselno zajetja izvajati na mestu izpusta pri 
visokih volumskih pretokih plin z visoko vsebnostjo CO2. Zajetje CO2 je vroča tema med 
znanstveniki, in na tem področju je bil v zadnjih desetletjih dosežen ogromen napredek. 
Razvilo se je veliko različnih pristopov k zajetju CO2, kot je na primer kemijska adsorpcija, 
fizična adsorpcija, kriogena separacija, membranska tehnologija ter kombinacije več tovrstnih 
tehnik.[7] Med najbolj obetajočimi procesi sta kemijska adsorbcija[8] ter fizična adsorpcija na 
trdne materiale.[9,10] Vsekakor so trenutni pristopi že zelo razviti, in ob pravi pobudi bi se 
lahko izvajali v industriji z visokimi izpusti CO2.[11,12] 
Tehnologije za pretvorbo CH4 in CO2 bi lahko znatno prispevale k zmanjšanju efekta tople 
grede in globalnega segrevanja. Kot je opisano zgoraj, so na voljo praktično brezplačni viri 
teh dveh surovin. Za pretvorbo obeh spojin je mogoče ubrati dva različna pristopa. Pri prvem 
iz njiju pridobivamo goriva, ki se jih nato zopet uporabi, kjer se zopet tvori CO2. V kolikor 
lahko goriva tako ciklično tvorimo z uporabo obnovljive energije, pride do zaprtega 
ogljikovega kroga, kjer se v ozračje ne spušča dodatnih toplogrednih plinov – motorji na 
notranje izgorevanje tako posredno uporabljajo obnovljivo energijo, seveda z določenimi 
izgubami v procesu. Eden od takih procesov je denimo hidrogenacija CO2 v metanol,[13] ki 
ga lahko uporabimo kot gorivo, kjer vodik za reakcijo pridobimo z uporabo obnovljive 
elektrike pri elektrolizi vode. Tudi iz metana lahko dobimo metanol, na primer z delno 
oksidacijo,[14] ter znižamo ogljični odtis v primerjavi z njegovim direktnim sežigom. Drug 
pristop k valorizaciji teh dveh molekul pa je tarčna proizvodnja kemikalij z dodano 
vrednostjo, kot na primer različne aromatske spojine in monomeri, denimo etilen iz 
metana[15] ter sečnina iz CO2.[16] 
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1.1. Pretvorba metana in ogljikovega dioksida 
Uporaba CO2 v industriji (denimo za gazirane pijače, gasilne aparate ipd.) je zanemarljiva v 
primerjavi s trenutno proizvodnjo CO2. To pomeni, da se večina CO2 zavrže. Kljub cenam na 
izpuste CO2 še nobena tehnologija ne omogoča dobička operaterjem tovarn za pretvorbo CO2. 
Metan se uporablja v večji meri, in sicer primarno pri parnem reformingu za pridobivanje 
vodika. Navadno so za ta proces potrebne visoke temperature, zato so ekonomsko ugodni 
zgolj procesi z visoko količinsko pretvorbo metana. Zato je žal trenutno pretvorba CO2 in 
odvečnega CH4 ekonomsko preveč neugodna, da bi bila lahko preprečila njuno izpuščanje v 
ozračje. 
Za pretvorbo CO2 in CH4 v uporabne produkte se v znanosti preučuje veliko različnih 
procesov. Značilnost večine teh procesov je uporaba katalitskih materialov, ali kombinacije 
katalizatorjev z nekonvencionalnimi metodami, kot so elektrokataliza, fotokataliza in 
plazemska kataliza. Homogena plinska reakcija je namreč industrijsko zelo nezanimiva, saj 
ima navadno zelo visoko energijo aktivacije in potrebne so visoke temperature in tlaki da se 
doseže zadovoljiva hitrost reakcije. Zato je velika večina procesov za pretvorbo metana in 
ogljikovega dioksida katalitskih, in večinoma gre za kombinacijo plinske faze reagentov s 
trdnim katalizatorjem. 
1.1.1. Heterogena kataliza  
Večinoma industrija stremi k plinskim procesom, kjer se uporabljajo reaktorji z nasutjem 
trdnih katalitskih delcev. Tako vrsto kemije imenujemo heterogena kataliza, saj sta reaktiven 
plin in katalizator v dveh različnih fazah v različnih agregatnih stanjih. S katalizatorjem 
močno pospešimo kemijsko reakcijo, saj imajo na površino vezani intermediati lahko veliko 
nižje aktivacijske energije za več elementarnih korakov, kot je aktivacijska energija direktne 





Slika 1: Princip heterogene katalize – znižanje celokupne aktivacijske energije za reakcijo s prehodom skozi 
kombinacijo različnih vmesnih stanj na površini katalizatorja. Slika povzeta po [17] 
Pri plinskih reakcijah na trdnih katalizatorjih v večini primerov reakcija poteka v več korakih. 
Pri koraku adsorpcije se plinska zvrst kemijsko ali fizično veže na površino katalizatorja, ter z 
aktivno kovino tvori adsorbirani kompleks. Tako adsorbirane zvrsti nato preko večinoma 
velikega sistema reakcij tvorijo različne nove površinske zvrsti. Določene od teh zvrsti se 
lahko zopet desorbirajo v obliki plinskih produktov. Običajna ocena je, da so najbolj aktivni 
tisti katalizatorji, ki zvrsti ne vežejo premočno, kar bi onemogočilo ponovno desorpcijo, in ne 
premalo, kar ne bi dovolj znižalo aktivacijske energije za reakcijo z destabilizacijo molekule, 
prepočasna pa bi bila tudi adsorpcija na površino. To obnašanje imenujemo Sabatier-jev 
princip. Dogajanje na katalizatorju je veliko bolj kompleksno od reakcije na popolni kristalni 
ravnini kovine, in vključuje termodinamske napake v strukturi, aktivna mesta na fazni meji z 
nosilcem, aktiven nosilec, različna oksidacijska stanja na površini, različne izpostavljene 
kristalne ravnine in njihove mejne površine in podobno, kar močno poviša število faktorjev, 
na katere je treba računati pri razumevanju sistema. 
Zaradi relativne kompleksnosti procesa je pri heterogeni katalizi zelo pomembno področje 
matematičnega modeliranja kinetike in kemijskih reaktorjev, s katerim lahko dobimo določen 
vpogled v katalitski proces, ki ga zgolj iz eksperimentalnih metod ne moremo. Omogoča tudi 
možnost tarčne zasnove katalitskih materialov in optimizacije procesov. Tu razlikujemo 
predvsem med štirimi glavnimi vejami pristopa k modeliranju. Prva so kvantno fizikalne 
simulacije površin katalizatorjev in na njih vezanih različnih zvrsti. To imenujemo teorija 
gostotnega funkcionala (DFT) in iz tovrstnih izračunov lahko dobimo vezavne energij zvrsti 
na površini in konstante hitrosti reakcij med njimi ab-initio, torej brez potrebnih 
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eksperimentalnih meritev. Druga veja je tako imenovan kinetični Monte-Carlo (KMC) 
pristop, kjer lahko uporabimo iz DFT pridobljene podatke in simuliramo sistem površine 
katalizatorja s ponavljanjem naključno izbranih dogodkov določene verjetnosti, kot so 
adsorpcija, reakcija, premik določene zvrsti po površini in podobno. Na ta način lahko 
simuliramo dogajanje na površini katalizatorja in hitrost reakcije pri določenih pogojih. Tretja 
metoda je reakcijska mikrokinetika, kjer površinske reakcije simuliramo navadno v 
reaktorskem matematičnem modelu, ki lahko vsebuje tudi snovno transportne in toplotne 
bilance. Najvišji nivo modeliranja katalitskih reaktorjev uporablja fluidno dinamiko za 
določanje snovnega pretoka pri kompleksnih geometrijah reaktorjev in realnih nasutjih 
katalizatorja. V zadnjih časih se vedno bolj poudarja pomembnost več-nivojskega 
modeliranja, ki pomeni sklopljeno modeliranja več nivojev prej omenjenih pristopov za zelo 
dober popis reaktorskega katalitskega sistema. Shema, ki predstavlja prej omenjene metode in 
njihovo kombinacijo v več-nivojsko modeliranje, je prikazana na spodnji sliki (Slika 2). 
 
Slika 2: Shematski prikaz več-nivojskega modeliranja in posameznih metod pri heterogeni katalizi. Povzeto po 
[18] 
1.1.2. Plazma in plazemski sistemi 
Z besedo plazma navadno poimenujemo ioniziran plin. Ker ni strogih mej oziroma kriterijev 
za plazemsko stanje, se ta izraz uporablja za plin, ko ta doseže določene lastnosti, kot so na 
primer visoka električna prevodnost, emisija svetlobe v vidnem spektru, visoka stopnja 
ionizacije in disociacije molekul. V veliki večini primerov plin v plazemskem stanju vsebuje 
veliko število različnih zvrsti, kot so ioni, elektroni, atomi, radikali in nevtralnem molekule. 
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Slednje se lahko nahajajo tudi v energijsko vzbujenih stanjih. Načeloma velja, da ima plazma 
navzven nevtralen naboj, vendar lahko obstajajo lokalne fluktuacije električnega naboja. 
Kljub zunanji nevtralnosti je plazma električno prevodna saj vsebuje veliko prostih nosilcev 
električnega naboja.[19] 
Plazmo lahko načeloma generiramo na dva konceptualno različna načina. Prvi je s 
segrevanjem plina. Ko ta doseže dovolj visoko temperaturo, navadno reda velikosti tisoč in 
deset tisoč stopinj, imajo molekule v plinu dovolj visoko energijo, da se lahko začnejo 
spontani procesi disociacije, ekscitacije in ionizacije. Ker so pri tej temperaturi produkti 
tovrstnih reakcij termodinamsko bolj stabilni kot nevtralne molekule, plin preide v plazemsko 
stanje. Takšna generacija plazme je zelo energetsko zahtevna in nepraktična za uporabo. Zato 
je za potrebe kemijskih reakcij bolj zanimiv drug način generacije plazme – generacija z 
električno razelektritvijo. Pri tem načinu gre za vzpostavitev električnega toka skozi plin, kar 
povzroči trke nevtralnih molekul z visoko energijskimi elektroni, ki imajo lahko za posledico 
ionizacijo oziroma disociacijo plinske molekule, kar privede plin v plazemsko stanje. Za 
razelektritev skozi plin so navadno potrebne visoke napetosti, reda velikosti 3 kV za 1 mm 
razdalje pri atmosferskem tlaku.[20] Vendar, ko je plazemsko stanje enkrat vzpostavljeno, so 
zaradi višje prevodnosti plazme potrebne napetosti za njeno vzdrževanje veliko nižje. 
Shematski prikaz začetka razelektritve je prikazan na spodnji shemi (Slika 3). 
 
Slika 3: Shematski prikaz Townsend-ove razelektritve skozi plin med elektrodama. Slika prirejena po [21] Potek 
elektronskih trkov z nevtralnimi molekulami je prikazan s črnimi puščicami, hitrosti pospeševanja nabitih zvrsti v 
električnem polju pa z barvnimi puščicami. 
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Ko višamo napetostno razliko med elektrodama, se jakost električnega polja viša. Električno 
polje je gonilna sila za pospeševanje prostih elektronov v plinu proti anodi. Elektroni se 
pospešujejo, dokler ne zadenejo ob elektrodo ali ob molekulo plina. Načeloma velja, da 
elektroni zaradi daljše srednje proste poti pri nižjem tlaku dosežejo višjo energijo v pri enaki 
jakosti električnega polja, zato lahko dosežemo stabilno plazemsko stanje pri veliko nižjih 
napetostih. Pri nižjem tlaku k temu pripomore tudi nižja verjetno za interakcijo med 
aktiviranimi zvrstmi, predvsem trojnih trkov, kar upočasni tudi mehanizme rekombinacije in 
de-ekscitacije. Trke elektronov z nevtralnimi molekulami navadno opišemo s tremi tipi. Prvi 
je elastični trk, kjer elektron svojo energijo odda molekuli in kinetična energija sistema se 
ohrani. To v praksi pomeni, da se s takimi trki v plinski zmesi viša temperatura nevtralnega 
plina. Do neprožnega trka pride, ko ima elektron dovolj visoko energijo, da lahko pride do 
spremembe stanja molekule, kjer se le-ta lahko ionizira, poviša se ji energijsko stanje ali pride 
do disociacije. V tem primeru je kinetična energija sistema po trku nižja in del energije se 
porabi za reakcijo (višanje potencialne energije). V nekaterih primerih pride tudi do super-
elastičnih trkov, kjer je kinetična energija sistema po trku višja. Ko je napetost dovolj visoka, 
se torej začnejo v plinu dogajati tovrstni procesi ionizacije in disociacije, kar privede do 
hitrega povišanja nabitih delcev v sistemu, ki se zopet lahko pospešujejo v električnem polju. 
Tako pride do kaskadnih reakcij disociacije in ionizacije, in plin se spremeni v plazmo. 
Koncentracijo tovrstnih aktivnih zvrsti v stacionarnem stanju vzdržuje generacija toplote, 
rekombinacija, de-ekscitacija in sevanje fotonov in elektromagnetnega valovanja. Za tovrsten 
način generacije plazme lahko uporabljamo različne tipe plazemskih reaktorjev, ki so bolj 




Tabela 1: Shematski prikaz in lastnosti plazme v različnih tipih reaktorjev z atmosferskim tlakom. Tabela je 
povzeta po [22] in delno rekonstruirana iz sledečih virov: [23–29] 




























1012 - 1015 1014 - 1015 109 - 1013 1014 - 1015 1015 - 1019 
Električni tok 
[A] 
1-50 20-30 ~10-5 0,1-50 30-30000 
Temperatura 
plina [K] 
300-500 400-1000 ~400 1000-3000 104-105 
Razelektritvena 
napetost [kV] 
5-25 5-15 10-50 0,5-4 0,01-0,1 
 
V zgornji tabeli (Tabela 1) so prikazane različne vrste plazemskih reaktorjev in lastnosti 
plazme, ki jo v njih generiramo. Prikazani so reaktorji, ki delujejo pri atmosferskem tlaku. 
Formacija plazme je sicer lažja pri tlakih, nižjih od atmosferskega, vendar industrijsko nižji 
tlaki za kemijske reakcije niso zaželeni zaradi kinetičnih omejitev in veliko višjimi stroški 
obratovanja. Sicer ima tudi nizkotlačna plazma širok spekter uporabe, kot je na primer 
kemijska in morfološka obdelava površin. V kemijski industriji se za nekatere procese 
uporabljajo visoki tlaki, tako zaradi termodinamskega ravnotežja nekaterih reakcij kot tudi 
zaradi hitrejše kinetike. Plazemski reaktorji imajo za obratovanje pri višjih tlakih določene 
omejitve, kot je nižanje razelektritvene razdalje, kar pomeni težjo souporabo katalizatorja, 
krajša srednja prosta pot elektronov pomeni več energijskih izgub, in navadno je potrebno za 
višje tlake uporabiti kovinsko konstrukcijo reaktorja, kar dodatno zaplete zasnovo 
električnega tokokroga. Zato se večina plazemske kemije z namenom pretvorbe reagentov v 
nove produkte izvaja pri atmosferskem tlaku. 
Odvisno od tipa reaktorja in uporabljenih obratovalnih pogojev lahko dobimo plazmo z 
dvema različnima stanjema glede na termično ravnotežje, ki sta močno odvisna tudi od 
specifične vhodne energije (SEI), ki pomeni količino energije vložene na količino vhodnega 
plina pri generaciji plazme in se navadno meri v kJ/mol. Prvo stanje je plazma v termičnem 
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ravnotežju. V tej plazmi imajo prosti elektroni enako energijo kot nevtralne molekule v 
plazmi – plazma ima zelo visoko temperaturo plina. Tako vrsto plazme navadno dosežemo pri 
visoki energijski gostoti in velikem deležu elastičnih elektronskih trkov. Primer take plazme 
je plazma generirana v obločnem plazemskem reaktorju. Ta reaktor je med predstavljenimi 
najbolj preprost. Med dvema elektrodama, kjer je ena ozemljena ena pa priključena na 
enosmerno visoko napetost, se z razelektritvijo vzpostavi plazemski kanal. Iz tabele je 
razvidno, da tak tip reaktorja generira plazmo z zelo visoko temperaturo (10000-100000 K), 
nizko napetostjo (10-100 V), ter visokim električnim tokom (30-30000 A), kot tudi visoko 
elektronsko gostoto. 
V doktorskem delu sem med drugim uporabljal tudi reaktor z iskro. Zanimivo pri razelektritvi 
z iskro je, da jo poznamo iz narave, torej pri opazovanju nevihtnih strel. Pri strelski 
razelektritvi gre za ogromne količine prenesenega električnega naboja, vendar lahko 
razelektritev z iskro dosežemo tudi v laboratoriju, kjer navadno uporabljamo razelektritvene 
razdalje reda velikosti milimetrov in centimetrov. Načeloma so tovrstne razelektritve po 
obnašanju precej podobne razelektritvam pri strelah, le da so drugačnega reda velikosti. Za 
razelektritev z iskro je značilno, da je širina razelektritvenega kanala veliko manjša kot 
njegova dolžina, kar pripelje do filamentarnega izgleda takih razelektritev. Pri razelektritvi z 
iskro je močno značilna tudi generacija zvoka. Pri strelah se to odraža kot grmenje, pri 
laboratorijskih eksperimentih pa kot znano prasketanje. Do generacije zvoka pride zaradi zelo 
hitre lokalne spremembe volumna plina v razelektritvenem kanalu, ki je posledica močnega 
segretja plina zaradi Joulove toplote, ki se sprosti med razelektritvijo. Denimo, med močno 
strelo lahko vrednost električnega toka doseže tudi range velikosti 200 kA. Spremembe 
volumna privedejo do povišanja tlaka, kar se odraža v prej omenjenem zvoku.[30] 
Navadno se razelektritev z iskro razvije, ko dosežemo razelektritveno napetost, ki je prej 
omenjenega ranga velikost 30 kV/cm pri atmosferskem tlaku za zrak. V kolikor električno 
polje med elektrodama izkazuje močno ne-uniformnost, lahko do razelektritve z iskro pride 
tudi pri veliko nižjih napetostih (do dva velikostna reda). To pomeni, da lahko v 
neuniformnem električnem polju dosežemo do ~100 krat daljše razelektritve pri isti napetosti 
kot v uniformnem polju. Preden je napetost dovolj visoka za razelektritev z iskro, pa navadno 
pride zgolj do koronske razelektritve. Ko je enkrat napetost dovolj visoka, se začne 
propagacija filamenta skozi razelektritveno območje. Glava se pomika skozi nevtralni plin, ter 
za sabo pušča sled ioniziranega plina, ki ima zelo visoko električno prevodnost. Ker je 
prevodnost končna, obstaja v tem filamentu še zmeraj nek gradient potenciala, vendar se v 
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veliko primerih lahko filament predpostavi kot popolnoma prevoden, kar pripelje do 
obnašanja podaljšanja elektrode. V glavi filamenta mora biti torej poskrbljeno za zelo visoko 
lokalno jakost električnega polja, da pride do ionizacije plina pred glavo, kar omogoča 
nadaljnjo širitev filamenta. Hitrost potovanja glave filamenta je navadno odvisna zgolj od 
frekvence ionizacije in ne pretirano od mobilnosti elektronov, in je ranga velikost 108-1010 
cm/s.[30] 
Eksperimentalno in teoretično velja, da se tekom tega procesa debelina razelektritvenega 
kanala ne spreminja bistveno, prav tako velikost glave kanala. Eden od možnih načinov širitve 
kanala bi bila zaradi difuzije ionov v radialni smeri. Življenjska doba filamenta je veliko 
prekratka, da bi lahko v tem času ioni difundirali do neke znatne razdalje. Možna bi bila tudi 
širitev kanala zaradi termične ekspanzije plina. Ocenjeno je, da se v 10-7 s, kot je tipična 
vrednost trajanja ene mikro-razelektritve, kanala razširi zgolj za 30 µm. To bi lahko v 
nekaterih filamentih bil že znaten doprinos k radialni širitvi kanala, vendar je še zmeraj 
relativno počasen. Najvišji doprinos k širitvi kanal ima proces ionizacije, kjer se zaradi visoke 
jakosti električnega polja lahko plin ionizira tudi v radialni smeri.[30] 
Tako kot za reaktor z iskro je tudi za reaktor s koronsko razelektritvijo značilno, da generira 
plazmo, ki ni v termičnem ravnotežju. To pomeni, da imajo prosti elektroni višjo energijo kot 
nevtralne molekule v plazmi, in višji del njihove energije se pretvori v disociativne procese. 
Oba reaktorja imata potemtakem občutno nižje temperature plina kot tudi elektronske gostote. 
Konceptualno zanimiv je reaktor z drsečim oblokom, ki se po lastnostnih plazme nahaja nekje 
med obločnim reaktorjem in reaktorjem z iskro. Zanj je namreč značilno, da se plazma 
vzpostavi na najbližji točki dveh oddaljujočih se elektrod, nato pa plazemski kanal potuje s 
hitrim tokom plina ter se daljša, nato pa zaradi prevelike potrebne energije za njegovo 
vzdrževanje ugasne. To se ponavlja periodično. V prvem delu je so za to plazmo značilne 
lastnosti reaktorja z oblokom, v drugem delu podaljšanja plazemskega kanala pa reaktorju z 
iskro. 
Reaktor z dielektrično pregrado (DBD) je najbolj kompleksen med pogosto uporabljanimi 
reaktorji. Od zgoraj omenjenih se razlikuje predvsem po dodatnem sloju dielektrika med 
obema elektrodama. Navadno je ta dielektrični material kar kvarčno steklo, ki sestavlja steno 
reaktorja. Dielektrični materiali navadno ne prevajajo direktnega električnega toka, lahko pa 
prevajajo določeno mero izmeničnega toka. Namreč, vsak dielektrični material je zmožen po 
vzpostavitvi napetosti prevesti določeno količino polarizacijskega toka. To pri DBD reaktorju 
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pomeni, da se pri vsakem ciklu izmenične napetosti na površini dielektrika nabere veliko 
naboja, ki se nato preko razelektritve porabi. Ker je ta naboj omejen in razporejen po celi 
površini, pride do veliko majhnih razelektritev po celotni površini dielektrika. Tako DBD 
reaktor omogoča generacijo plazme po celotni površini elektrode, kar navadno privede do 
veliko višjega volumna plina, ki se aktivira z elektronskimi trki. V primerjavi z ostalimi 
reaktorji pa velja, da ima DBD reaktor lahko občutno nižjo energetsko učinkovitost. 
Za oba reaktorja, uporabljena v tem delu (reaktor z iskro in reaktor z dielektrično pregrado), je 
značilna plazma, ki ni v termičnem ravnotežju. Kljub temu pa je v reaktorju z iskro občutno 
višja temperatura nevtralnega plina. Medtem ko so pri DBD reaktorju glavni vir reakcije trki z 
elektroni, gre pri reaktorju z iskro za dodatni doprinos termičnih reakcij. 
1.1.3. Plazemska aktivacija metana in ogljikovega dioksida 
Kot je bilo omenjeno prej, plazma navadno vsebuje zelo veliko aktiviranih zvrsti, kot so 
radikali, ioni in vzbujene molekule. Tako okolje omogoča visoko reaktivnost zmesi, v kateri 
lahko potekajo reakcije rekombinacije, prenosa energije in podobno. Večina plazemskih 
reakcij je izredno kompleksna, saj se vrši ogromno število (reda velikosti 100 in več) 
elementarnih korakov reakcij med velikim številom zvrstmi. Izvajanje kemije v plazmi se zdi 
obetajoče predvsem iz razloga, da lahko reakcije izvajamo pri nizki temperaturi plina, kar 
pomeni, da nekateri procesi, ki so termodinamsko omejeni pri visokih temperaturah, lahko 
potekajo pri nižjih in niso omejeni z upočasnjeno kinetiko. Tudi metan in ogljikov dioksid, ki 
navadno veljata za stabilni molekuli pri nizkih temperaturah, se da v plazmi aktivirati, in 




Tabela 2: Prikaz različnih tipičnih reakcij preko elektronskih trkov v plazmi za metan, CO2 in nekatere pogosto 
uporabljene reagente. Povzeto po [22] 
Reagenti Produkti Vrsta interakcije Potrebna energija elektrona [eV] 
CH4 + e CH3˙ + H˙ + e Disociacija 9[31–33] 
CH4 + e CH2 + H2 + e Disociacija 10[31–33] 
CH4 + e CH˙ + H2 + H˙ + e Disociacija 11[31–33] 
CH4 + e C + 2H2 + e Disociacija 12[31,32], 14[33] 
CH4 + e CH4+ + 2e Ionizacija 12,6[31], 12,75[33] 
CO2 + e CO + O + e Disociacija 5,52[34], 5,5[35] 
CO2 + e CO2+ + 2e Ionizacija 14,3[35] 
CO + e C + O + e Disociacija 11,1[36][35] 
H2O + e OH + O + e Disociacija 5[37] 
H2 + e H + H + e Disociacija 4,5[35] 
O2 + e O + O + e Disociacija 5,2[27], 5,1[35] 
O2 + e O2+ + 2e Ionizacija 12,5[35] 
 
V zgornji tabeli (Tabela 2) so prikazani tipični procesi aktivacije CH4, CO2 in nekaterih 
običajni reagentov z elektronskimi trki. Za vse reakcije so navedene tudi potrebne energije 
elektronov, da reakcija poteče, dobljene iz literature. Kot je vidno iz tabele, se lahko metan 
aktivira na več različnih načinov, kjer izgubi enega ali več vodikovih atomov. Potek reakcije 
je močno odvisen od energije elektrona – za izgubo več atomov vodika je potrebna vedno 
višja energija.[32,38–40] Tako je razmerje teh procesov močno odvisno od razporeditve 
energije elektronov v določenem plazemskem sistemu.[32,38] Ker ima večina uporabljenih 
atmosferskih plazemskih sistemov povprečno elektronsko energijo 5-10 eV, se v teh sistemih 
disociacija metana največkrat zgodi z odklopom enega vodikovega atoma. Iz tabele je 
razvidno, da imajo CO2, H2O in O2 veliko nižje energije disociacije (5,5 eV, 5 eV in 5,1 eV). 
To pomeni, da se pri uporabi tovrstnih reagentov te zvrsti veliko lažje aktivirajo, in prenesejo 
energijo na metan s kemijsko reakcijo. Reakcija lahko poteče tako med nevtralno in 
aktivirano zvrstjo ali med dvema aktiviranima zvrstema. V slednjem primeru, denimo 
rekombinaciji radikalov, je navadno potrebna prisotnost tretje nevtralne molekule, ki lahko 
sprejme del tako sproščene energije, da ostane rekombinirana zvrst energijsko stabilna, saj bi 
imela sicer previsoko temperaturo. 
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Kot je bilo omenjeno že zgoraj, ima lahko tudi termična reakcija visok doprinos k reaktivnosti 
v določenih bolj toplih plazmah. To je na primer zelo opazno pri sistemu neoksidativne 
plazemske pretvorbe metana. Pri uporabi reaktorjev s hladno plazmo, na primer DBD, je 
večina C2 produktov etan, pri uporabi bolj toplih plazem (kot je reaktor z iskro) pa je višja 
selektivnost k acetilenu.[32] Do tega pride zaradi termične dehidrogenacije etana kot tudi 
zaradi dehidrogenacije CHX radikalov pred rekombinacijo. 
Kot vidimo, je že sama homogena plazemska kemija izredno kompleksna, in ključna je izbira 
plazme s pravimi lastnostmi za določeno kemijsko reakcijo. Dodatno pa se sistem zaplete, ko 
plazmo kombiniramo (sklopimo) s katalitskim materialom, o čemer govori naslednje 
poglavje. 
1.1.4. Plazemska kataliza 
S plazemsko katalizo označujemo souporabo katalitskega materiala in plazme, kjer se 
navadno katalizator nahaja v razelektritvenem območju, da je v direktnem stiku s plazmo. V 
okolju s številnim aktiviranimi zvrstmi na katalizatorju lahko poteka bolj bogat nabor 
različnih procesov. Kemijski vpliv plazme je prikazan na spodnji shemi. 
 
Slika 4: Shematska primerjava a) termične in b) plazemske katalize. Slika prirejena po [41] 
Na zgornji sliki (Slika 4) je shematsko prikazana razlika med konvencionalno termično 
katalizo ter plazemsko katalizo. Pri konvencionalni katalizi gre zgolj za adsorpcijo zvrsti na 
površino katalizatorja, njihovo reakcijo, ter desorpcijo. Pri plazemski katalizi je občutna 
razlika že pri koraku adsorpcije, saj se lahko na katalizator vežejo tudi že vzbujene zvrsti z 
višjo energijo. Take zvrsti potrebujejo manj energije za vezavo na katalitsko površino, zato so 
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lahko katalizatorji v plazmi aktivni pri veliko nižjih temperaturah kot pri termični katalizi.[42] 
Poleg tega lahko vzbujene zvrsti vplivajo tudi na površinske reakcije, in sicer preko direktne 
reakcije adsorbirane zvrsti z aktivirano zvrstjo iz plazme. Pri plazemski katalizi so lahko na 
površino dodatno adsorbirani tudi povsem drugi intermediati, ki nastanejo v plazmi, ne 
nastajajo pa pri termičnih površinskih reakcijah. 
Poleg zgoraj opisanih striktno kemijskih interakcij pride pri sklopljenem plazemsko 
katalitskem procesu tudi do veliko fizikalnih fenomenov. Prvi je vpliv katalitskega materiala 
na razelektritvene lastnosti plazme, saj lahko močno vpliva na porazdelitev jakosti 
električnega polja v prostoru. Velik vpliv na to ima oblika delcev ter njihova dielektrična 
konstanta. Katalitski material tako velikokrat povzroči močne lokalne razelektritve, denimo 
na nizkih razdaljah med delci ali po površini delca – površinske razelektritve.[43] 
Vsi ti pojavi lahko močno vplivajo na potek reakcije. Navadno je rezultat skopljenja plazme 
in katalizatorja veliko večji oziroma drugačen kot bi bilo pričakovano zgolj iz opažanja pri 
uporabi enega ali drugega, ravno zaradi zgoraj omenjenih pojavov, ki so ekskluzivni za 
kombinacijo obeh pristopov. Tako povišan vpliv na reakcijo imenujemo učinek sinergije, ki je 
značilen za veliko plazemsko-katalitskih sistemov.[42] To pomeni, da lahko z uporabo 
pravega katalizatorja močno vplivamo na potek procesa, ter potencialno izboljšamo 
konverzijo in usmerimo selektivnosti produktov. 
1.2. Preučevani procesi pretvorbe metana in ogljikovega dioksida 
V doktorskem delu sem se odločil za preučevanje treh različnih procesov pretvorbe metana in 
CO2, in sicer povratne reakcije vodnega plina (RWGS), suhega reforminga metana in delne 
oksidacije metana. Za RWGS sem uporabil zgolj termično-katalitsko reakcijo, za suhi 
reforming in delno oksidacijo metana pa plazemska reaktorja, ki sem ju tudi sklopil s 
katalizatorjem. Vsi trije procesi bi se izvajali z namenom pridobivanja tekočih produktih na 
mestih zajema CO2 in metana, vendar je zgolj pri delni oksidaciji metana ta pretvorba 
direktna, pri ostalih dveh procesih pa se proizvaja sintezni plin, ki se ga lahko naknadno 
pretvori v tekoče produkte. V naslednjih poglavjih sledi kratek opis teh procesov in pregled 




1.2.1. Povratna reakcija vodnega plina 
Pri povratni reakciji vodnega plina gre za hidrogenacijo CO2 do CO in H2O. Ker lahko proces 
izvajamo ob prebitku vodika, lahko ob kondenzaciji vode dobimo produktno zmes sinteznega 
plina, ki jo lahko nato pretvorimo v tekoče produkte s pomočjo Fischer-Tropsch sinteze ali 
sinteze metanola. Reakcija je prikazana na spodnji enačbi (En. 1). 




                                  𝐸𝑛. 1 
Zaradi endotermne narave je ta reakcija bolj učinkovita pri visokih temperaturah. Sicer 
vrednost reakcijske entalpije ni visoka, vendar je za doseganje zelo visokih konverzij vseeno 
potrebna temperatura nad 800 °C.[44] Hitrost homogene reakcije je počasna pri nižjih 
temperaturah, zato je potrebno uporabiti učinkovit katalizator. Za povratno reakcijo vodnega 
plina bi načeloma morali biti aktivni enaki katalizatorji kot za reakcijo vodnega plina, na 
kateri je narejeno večje število raziskav. Možni mehanizmi na površini platine, ki so prisotni 
tudi na drugih kovinah v drugačnih magnitudah, so prikazani na spodnji sliki (Slika 5). 
 
 
Slika 5: Površinski mehanizem povratne reakcije vodnega plina na površini Pt/CeO2 katalizatorja. Slika 
prirejena po [45] 
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Glavni trije možni mehanizmi so preprost oksidacijsko/redukcijski (karbonilni) površinski 
mehanizem, kjer se CO2 cepi na CO in O, O pa oksidira vodik do vode. Pri formatnem 
mehanizmu gre za nastanek COOH iz CO2 in površinske vodikove zvrsti, ki se nato razcepi, 
pri karbonatnem pa pride do nastanka karbonatnega intermediata. Prevladujoč mehanizem je 
odvisen od tipa aktivne kovine. 
Platina kot aktivna kovine je bila deležna veliko teoretičnih študij,[45–48] ki so pokazale, da 
so glavne poti pretvorbe karboksilna pot ali disociativna pot, formatna pot pa ne pripomore 
bistveno k nastajanju produkta. Kljub temu je format prisoten na površini katalizatorja v 
znatnih količinah zaradi njegove počasne disociacije, kar lahko v nekaterih primerih 
upočasnjuje kemijsko reakcijo. Podobne študije so bile narejene tudi za druge kovine, kot so 
Au,[49], Fe[50] Ni[51], Ni-Ce-Zr[52,53] in različnih katalizatorjev na osnovi kovinskih 
disulfidov.[54] Različne kovine izkazujejo različno obnašanje glede mehanizmov pretvorbe, 
in to je bilo povzeto v [55] z zaključkom, da je pomembna predvsem afiniteta aktivne kovine 
do kisika. Kovine z visoko afiniteto, kot so Ni, Ru in Cu bolj poudarijo disociacijski/redoks 
mehanizem, medtem ko je pri ostalih, predvsem Pd, Pt in Ag, bolj poudarjena asociativna pot 
preko površinske COOH. 
V stroki je veliko zanimanja za bakrove katalizatorje, predvsem zaradi njihove nizke cene, 
visoke aktivnosti in industrijske uporabe pri nizkotemperaturni katalizi reakcije vodnega 
plina. Tako je bilo narejenih kar nekaj študij kinetike na katalizatorjih z bakrom na različnih 
nosilcih kot so Al2O3, SiO2 in CeO2. Na bakrovi površini sta prisotna oba mehanizma, pri 
določenih pogojih je bolj relevanten redoks mehanizem [56], pri drugih pa formatni 
mehanizem [57,58]. Veliko mikrokinetičnih študij je bilo narejenih tudi za čiste bakrove 
površine.[59–63] Navadno se je uporabila teorija gostotnega potenciala (DFT) za določitev 
predeksponentnih faktorjev in aktivacijskih energij za reakcije med adsorbiranimi zvrstmi na 
površini katalizatorja in reakcije adsorpcije/desorpcije. Iz tovrstnih študij lahko dobimo 
globlje razumevanje dogajanja na različnih izpostavljenih kristalnih ravninah površinskih 
bakrov delcev, saj je razvidno, da so aktivnosti in razmerja med potekom reakcij na različnih 
ravninah drugačni. Na primer, reakcija na Cu(1 1 0) navadno poteka hitreje kot na Cu(1 1 
1).[59] Iz tovrstnih analiz je razvidno tudi, da se pretvorbe na površini dogajajo prek različnih 
poti, ki so vse relevantne. Izrazitost različnih mehanizmov pa je odvisna tudi od operacijskih 
pogojev. Iz takih študij določena kinetika se lahko uporablja tudi za modeliranje kemijske 
reakcije v matematičnih modelih reaktorja, s čimer sem se v tem sklopu doktorskega dela 
ukvarjal tudi sam. 
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1.2.2. Suhi reforming metana 
Suhi reforming metana je reakcija med metanom in ogljikovim dioksidom, kjer kot produkt 
dobimo sintezni plin v razmerju 1:1. Proces navadno ne tvori tekočih produktov, vendar lahko 
v nadaljnjih korakih sintezni plin pretvorimo v tekočine, podobno kot pri zgoraj opisanem 
procesu RWGS. Tudi pri tem procesu je potrebno razmerje H2/CO2 prej povišati. Enačba 
suhega reforminga je prikazana spodaj (En. 2). 




                          𝐸𝑛. 2 
Vidimo, da ima suhi reforming relativno visoko reakcijsko entalpijo in je torej močno 
endotermna reakcija.[44] Zato višje konverzije pričakujemo pri višjih temperaturah, kot je 
razvidno iz termodinamskega ravnotežja, ki je prikazano na spodnji sliki (Slika 6). 
 
Slika 6: Koncentracije različnih zvrsti pri suhem reformingu metana v termodinamskem ravnotežju v odvisnosti 
od temperature. Slika prirejena po [64] 
Pri termični katalitski reakciji so zato potrebne zelo visoke temperature za doseganje znatne 
konverzije reagentov.[44] Ker je vzdrževanje visoke temperature relativno drago in bolj 
ekonomično smiselno za procese z visokim pretokom reagentov zaradi nižjih izgub, je to ena 
od reakcij, za katero bi lahko bila prednostna uporaba plazemskega reaktorja. V literaturi je 
bilo že nekaj poskusov pretvorbe kombinacije CH4 in CO2 v plazemskih reaktorjih, in 
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V zgornji tabeli (Tabela 3) vidimo primerjavo med različnimi eksperimentalnimi plazemskimi 
sistemi za konverzijo in selektivnosti pri plazemskem suhem reformingu pri uporabi čiste 
plazme, poročanimi v literaturi. Vidno je, da so DBD sistemi za ta proces zelo neučinkoviti, 
saj porabijo zelo veliko energije za doseganje nizkih konverzij. Pri reaktorju z iskro so bile 
dosežene najvišje konverzije, pri občutni nižji porabi moči kot pri DBD reaktorju. Reaktorji s 
potujočim oblokom pa imajo kljub nižjim konverzijam izjemno učinkovito porabo energije. 
Vidimo tudi, da pri DBD sistemih dobimo znaten delež tekočih organskih oksigenatov v 
produktni zmesi, kot tudi višjih ogljikovodikov, predvsem v primerih višje vhodne 
koncentracije CH4. Pri reaktorju z iskro in potujočim oblokom pa so glavni produkti sintezni 
plin ter C2H2/C2H4 ogljikovodiki. Občutna je tudi visoka produkcija čistega trdnega ogljika. 
Večina katalizatorjev za suhi reforming je osnovana na niklju.[64] Zato se tudi v sklopljeno 
plazemsko-katalitskih procesih uporabljajo pretežno nikljevi katalizatorji. Pri sklopljeni 
souporabi nikljevega katalizatorja in DBD plazme je bila pokazana višja konverzija in 
povišana selektivnost za sintezni plin, tako pri katalizatorju v DBD razelektritvi [68,69,71] 
kot tudi pri katalizatorju, ki se nahaja v območju po razelektritvi DBD reaktorja.[72] 
Pokazano je bilo tudi, da je mogoče pri kombinaciji plazme in katalizatorja v plazemskem 
območju doseči sinergistični efekt, ki znatno poviša dobitke produktov.[69,72] Tako pri 
katalitskih kot tudi plazemskih reaktorjih je velik problem poogljičenje. Glavna vira ogljika 
sta pri termično katalitski reakciji Boudouard-ova reakcija (En. 3) in dekompozicija metana 
(En. 4). Navadno sta obe značilni pri visoki temperaturi, v plazmi pa dekompozicija poteka 
tudi pri nizkih temperaturah z disociacija metana preko elektronskih trkov, kot je opisano 
zgoraj. 
2𝐶𝑂 → 𝐶𝑂2 + 𝐶                                                          𝐸𝑛. 3 
𝐶𝐻4 → 𝐶 + 2𝐻2                                                          𝐸𝑛. 4 
Pri katalitskem procesu lahko poogljičenje vodi do deaktivacije katalizatorja, pri plazemskem 
pa poleg tega tudi do destabilizacije plazme. Zato je potrebno previdno izbrati operacijske 
pogoje (razmerja produktov, tarčna konverzije in prostorski tok), da lahko pridemo do 
stabilnega obratovanja z visokim obratovalnim ciklom. Do sedaj še ni bila poročana uspešna 
sklopitev reaktorja z iskro s katalitskim materialom na učinkovit način, in predvsem na tem 
področju vidim priložnosti za izboljšavo tega procesa. 
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1.2.3. Delna oksidacija metana 
Pri delni oksidaciji metana gre za reakcijo med metanom in kisikom. V plazmi lahko pri tej 
reakciji dobimo veliko različnih produktov, glavni cilj pa je tarčno pridobivanje tekočih 
organskih produktov z dodano vrednostjo, kot so metanol, formaldehid ter razne kisline. 
Želen potek reakcije je prikazan na spodnji enačbi (En. 5). 
𝐶𝐻4 + 𝑂2 ↔ 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐻𝐶𝐻𝑂 + 𝐻𝐶𝑂𝑂𝐻 + ⋯                             𝐸𝑛. 5 
Žal pa je proces delne oksidacije metana v plazmi izrazito kompleksen in njegovo selektivnost 




Slika 7: Reakcijska shema elementarnih korakov pri plazemski oksidaciji metana in hitrosti reakcije preko 
vsakega od njih. Vir sike: [73] 
Na zgornji sliki (Slika 7) je prikazana reakcijska shema reakcij metana in kisika v plazmi iz 
literature.[73] Na shemi je prikazana tudi relativna hitrost določenih reakcij, ki je višja pri bolj 
poudarjenih reakcijskih puščicah. Vidno je, da formacija višjih ogljikovodikov ni znatna, saj v 
prisotnosti kisika CH3 radikali raje reagirajo s kisikom kot sami s seboj, kar bi tvorilo višje 
ogljikovodike. Tudi višji alkoholi in kisline so zato zelo šibko predstavljeni, saj je pogoj za 
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njihov nastanek predhodna formacija višjih ogljikovodikov. Vidno je, da so glavne aktivne 
kisikove zvrsti OH, HO2 in O, medtem ko H2O2 in O3 nimata direktnih interakcij z zvrstmi 
metana. Glavni aktivni intermediat, ki nastane iz metana, pa je CH3 radikal. Pomembnejši 
stabilni tekoči produkti so metanol, formaldehid in mravljinčna kislina. Problem plazemske 
pretvorba je, da ti produkti v plazemskem okolju lahko razpadejo do neželenih produktov, kot 
so CO2 in voda. Eksperimentalni rezultati, poročani v literaturi, so prikazani v spodnji tabeli 
(Tabela 4). 
Tabela 4: Konverzije, selektivnosti in obratovalni pogoji procesa plazemske parcialne oksidacije metana iz 
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Iz eksperimentov v literaturi je opazno, da se večinoma uporablja nizko razmerje kisika in 
metana. To je pomembno iz dveh razlogov. Prvi je, da je pri uporabi nad 39 % kisika v 
metanu taka mešanica eksplozivna, plazma pa zaradi iskrenja deluje kot vžigalnik. Drugi 
razlog je, da visoka vsebnost kisika promovira prej omenjene reakcije previsoke stopnje 
oksidacije in posledično uničenje generiranih tekočih organskih produktov v plazmi. Ker pa je 
konverzija metana odvisna od koncentracije kisika, je potrebno najti optimalno razmerje za 
maksimalen dobitek tekočih produktov. V primerih, ko se uporabljajo visoka razmerja kisika 
proti metanu, nekje celo nad eksplozijsko mejo, so avtorji uporabljali visoko stopnjo redčenja 
z inertnimi plini, kot so žlahtni plini (He, Ar). Ti imajo poleg preprečevanja eksplozije tudi 
dobro lastnost lahke ionizacije, kar homogenizira plazmo in povzroči dodatne možnosti 
prenosa energij in s tem dodatne možne reakcijskih poti. Vendar pa industrijsko gledano 
tovrstno redčenje ni zaželeno, saj s sabo prinese ogromne obratovalne stroške separacije. 
Reakcijo delne oksidacije se izvaja zgolj v DBD reaktorjih, saj imajo ostali reaktorji 
previsoko temperaturo plazme, kar poviša hitrost oksidacije tekočih produktov. V nekaterih 
primerih je bil reaktor celo hlajen, da bi dosegli hitrejše izločanje tovrstnih produktov s 
kondenzacijo in večinoma je tudi res poročana višja selektivnost do organskih oksigenatov v 
teh primerih. Kljub temu so selektivnosti do tekočih produktov še vedno nizke. Navadno je 
več kot polovica tekočega produkta voda, dobimo pa tudi veliko sinteznega plina. 
Kombinacija nizke selektivnosti z relativno nizko konverzijo zaradi omejitve pri razmerjih 
reagentov se kaže v nizkih totalnih dobitkih pri tej tehnologiji, ter visoki ceni zaradi slabe 
učinkovitosti DBD reaktorja (visoka specifična vhodna energija za relativno nizke 
konverzije). Zato je potrebno močno izboljšati dobitke, preden bi ta tehnologija lahko postala 
industrijsko zanimiva. Delno bi se to dalo doseči z uporabo primernega katalizatorja, 
sklopljenega s plazmo. 
Tudi na tem področju je bilo v literaturi že narejenega nekaj dela. Uporaba keramičnih peletov 
pri plazemski oksidaciji metana z zrakom je povišala selektivnost metanola iz 7,6 na 8,0 %. 
To lahko razložimo z že prej omenjenim vplivom ne-katalitskega materiala na lastnosti 
plazemske razelektritve. Pri uporabi na keramične pelete nanesenih Pt, Fe2O3 in CeO2 pa je 
bila dosežena še višja selektivnost do metanola, in sicer 9 %, 10,7 % in 8,5 %.[80] V drugi 
študiji istih avtorjev,[81] je bila na keramične pelete nanesena tudi bifunkcionalna Fe2O3/CuO 
aktivna faza, ki je povišala selektivnost metanola iz 8,5 % za čiste pelete na 11,3 %. Uporaba 
bifunkcionalnih mest se je pokazali za uporabno tudi pri primerjavi med Cu/Al2O3 in Mo-
CuO/Al2O3 materialoma, kjer je pri slednjem selektivnost iz 2,5 % narasla na 3,5 %.[82] Kot 
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obetajoč nosilni material so se izkazale steklene kroglice, na katere so bile nanesene različne 
kovine, kot so Mn, Co, Fe in Ni, v različnih oksidacijskih stanjih.[79] Predvsem Mn2O3 na 
steklenih kroglicah se je izkazal kot najboljši katalizator v tej študiji, in je povišal dobitek 
metanola iz 9,6 % za čisto plazmo na 12,3 %. Ti rezultati kažejo na izboljšanje procesa s 
souporabo katalizatorja, vendar izboljšave niso zelo visoke, in dobitki tekočih produktov 
ostajajo nizki. Na področju razvoja in uporabe katalizatorja za delno oksidacijo metana v 




2. Namen doktorskega dela 
Namen doktorske dela je bilo preučevanje različnih procesov pretvorbe metana in ogljikovega 
dioksida v produkte z dodano vrednostjo. Osredotočil sem se na plazemske, katalitske in 
plazemsko-katalitske pristope. Preučevani procesi so bili povratna reakcija vodnega plina 
(RWGS), suhi reforming metana in delna oksidacija metana. Doktorske delo je glede na 
preučevane procese razdeljeno v tri smiselno zaokrožene sklope. 
Name RWGS sklopa je preučiti aktivnost bakrovih katalizatorjev za to reakcijo, ter to 
aktivnost povezati z različnimi analitskimi metodami preučevanja katalitskih materialov. 
Osredotočal bi se predvsem na vpliv nosilnega materiala na kemijske, morfološke in 
katalitske lastnosti bakrovega katalizatorja. V tem sklopu je namen sintetizirati pet različnih 
bakrovih katalizatorjev, in sicer 10 ut. % Cu na različnih nosilcih (Al2O3, CeO2, TiO2, SiO2 in 
ZrO2). Tako narejene katalizatorje bi analiziral z naslednjimi analitskimi tehnikami: Vrstična 
elektronska mikroskopija (SEM), rentgenska praškovna difrakcija (XRD), dušikova 
fizisorpcija Brunauer-Emmett-Teller (BET), temperaturno programirana redukcija z vodikom 
(H2 TPR), temperaturno programirana desorpcija vodika (H2 TPD), pulzna delna oksidacija z 
N2O (N2O TPO), rentgenska fotoelektronska spektroskopija (XPS), energijsko disperzijska 
spektrometrija (EDX) in živosrebrova porozimetrija (HgP). Katalizatorje bi testiral za reakcijo 
RWGS v reaktorju s strnjenim slojem pri različnih pogojih, in sicer temperaturah (280, 300, 
320, 340 in 360 °C), tlakih (3 in 7 bar), pretokih plina (0,005, 0,01, 0,02 in 0,04 g/min) in 
razmerjih reagentov (H2/CO2 = 0,67, 1 in 1,5), kjer bi potek reakcije spremljal s plinsko 
kromatografijo. Dodatno je bil namen dobiti dodaten vpogled v dogajanje v sistemu s 
pomočjo matematičnega modeliranja. Predviden je razvoj različnih reaktorskih modelov, ki 
vsebujejo različno kompleksne implementacije masnega transporta, ter so sklopljeni s 
površinsko reakcijo na bakrovi površini, vzeto iz literature. Z modelom bi preučil dogajanje 
na površini katalizatorja ter primerjal pričakovano aktivnost iz rezultatov modela in analize 
katalizatorjev z izmerjeno aktivnostjo. Dodatno bi model izboljšal s prilagajanjem reakcijskih 
konstant na eksperimentalne podatke z namenom povišanja napovedne moči modela. 
V sklopu suhega reforminga metana je namen preučiti kinetiko in vpliv procesnih parametrov 
za suhi reforming metana v plazemskem reaktorju z iskro. Reakcijo bi izvajal pri 
atmosferskem tlaku pri različnih totalnih pretokih plina (100, 150 in 200 cm3/min), različnih 
močeh plazme, ki so uravnavane z različnimi vhodnimi napetosti generacije plazme (90, 110, 
130 in 150 V) in različnih razmerjih reagentov (CH4/CO2 = 70/30, 45/55, 40/60, 35/65, 30/70, 
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25/75 in 20/80), formacijo produktov pa bi kvantificiral z uporabo plinske kromatografije. 
Preveril bi tudi lastnosti plazemske razelektritve s pomočjo osciloskopskih meritev. Namen je 
preučiti tudi souporabo plazme in katalizatorja, kjer je katalizator v neposredni bližini 
plazemskega kanala razelektritve v reaktorju z iskro. Za to bi uporabil posebno oblikovan 
strukturiran katalizator - Al2O3 porozno peno, na katero je nanesen komercialni Ni/Al2O3 
katalizator. Tudi pri souporabi katalizatorja bi primerjal različna razmerja reagentov, različno 
stanje katalizatorja (predhodna redukcija ali ne), vpliv ne-katalitske pene na proces v plazmi 
ter uporabo dodatnega zunanjega gretja reaktorja s pomočjo keramične peči. Namen je 
preučiti tudi predvideno nastajanje trdnega ogljika, in sicer z metodo SEM. Pri najbolj 
relevantnih pogojih bi naredil tudi test stabilnosti obratovanja reaktorja za daljši čas reakcije 
(do deaktivacije). 
V sklopu delne oksidacije metana je namen dela preučiti reakcijo delne oksidacije metana s 
kisikom za pridobivanje tekočih organskih produktov. Proces bi izvajal v plazemskem 
reaktorju z dielektrično pregrado (DBD). V prvem delu bi preučeval reakcijo s čisto plazmo 
pri kombinacijah različnih pretokov plina (25, 50, 100 in 150 cm3/min) in razmerij reagentov 
(CH4/O2 = 80/20, 85/15 in 90/10). Analiziral bi tako plinske produkte (plinska 
kromatografija) kot tudi kondenzirane tekoče produkte (tekočinska kromatografija) ter totalno 
vsebnostjo ogljika (TC). Dodatno je namen preveriti vpliv različnih katalitskih materialov, 
sklopljenih s plazmo, in sicer različnih čistih zeolitov (zeolit beta, chabazit, ZSM-5 in 
ferierit), Fe/Al2O3, Fe/ZSM-5, Al2O3, Pd/Al2O3, TiO2, SiO2, Mo/SiO2, Mo/TiO2, Mo/ZSM-5, 
ter borosilikatnih steklenih kroglic. Vpliv določenih katalitskih materialov na lastnosti plazme 
bi preveril tudi z meritvami z osciloskopom. Zanimivejše katalizatorje bi dodatno analiziral 
pred in po reakciji z metodami BET, SEM, XRD in TC.  
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3. Eksperimentalni del – materiali in metode 
3.1. Povratna reakcija vodnega plina 
Sintetiziral sem pet različnih bakrovih katalizatorjev z različnimi nosilci, in sicer 10 ut. % Cu 
na Al2O3, ZrO2, SiO2, TiO2 in CeO2. Tako narejene katalizatorje sem okarakteriziral z 
različnimi analitskimi metodami (SEM, XRD, BET, H2 TPR, H2 TPD, N2O TPO, XPS, EDX, 
HgP), izmeril pa sem tudi njihovo aktivnost za povratno reakcijo vodnega plina pri različnih 
pogojih (temperaturah, tlakih, pretokih plina in razmerjih reagentov). Dodatno sem razvil tudi 
matematični model reaktorskega sistema in reakcijske kinetike, ki sem ga s prilagajanjem 
parametrov reakcijskih konstant na eksperimentalne podatke še dodatno izboljšal. 
3.1.1. Sinteza katalizatorjev 
Katalizatorje sem sintetiziral z metodo depozicije-precipitacije. 5 gramov nosilca sem 
suspendiral v 150 mL destilirane vode, v ločeni časi pa sem pripravil 75 mL 1,05 M vodne 
raztopine Cu(NO3)2×3H2O, kar bi ustrezalo 10 ut. % bakra v končnem katalizatorju pri 
popolni depoziciji. Suspenzijo z nosilcem sem postavil na grelnik in segrel do 70 °C, medtem 
ko je bilo mešanje nastavljeno na 400 obratov na minuto. Pri 70 °C sem raztopino bakrovega 
nitrata po kapljicah dodajal v suspenzijo z nosilcem. Med tem procesom sem pH uravnaval na 
7,0-7,5 s hkratnim dodajanjem Na2CO3. Ko sem dodal ves nitrat, se je nato zmes še eno uro 
mešala pri 70 °C. Tako nastalo goščo sem nato filtriral in spiral z destilirano vodo, dokler 
filtrat ni dosegel pH vrednosti 7,0. Ostanek po filtriranju sem nato čez noč posušil v pečici na 
90 °C, kar ga je spremenilo v obliko suhega prahu. Ta prah sem nato štiri ure kalciniral pod 
pretokom zraka pri 300 °C. Po kalcinaciji sem prah s hidravlično prešo stisnil v tableto, ki 
sem jo nato zdrobil in presejal s sitom določenih velikosti. Za potrebe testov aktivnosti sem 
uporabil frakcijo velikosti delcev med 250 in 400 mikroni, za analize materiala pa sem 
uporabil ne-stisnjeni prah. 
3.1.2. Analiza katalizatorjev 
3.1.2.1. Vrstična elektronska mikroskopija (SEM) 
Z vrstično elektronsko mikroskopijo sem dobil slike površinske morfologije vzorcev. 
Uporabljen je bil instrument Carl-Zeiss Supra 35VP. 
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3.1.2.2. Rentgenska praškovna difrakcija (XRD) 
S pomočjo rentgenske praškovne difrakcije sem določil prisotnost različnih kristalnih faz v 
vzorcu. Za to je bil uporabljen instrument X’Pert Pro podjetja PANalytical. Instrument je imel 
CuKα vir z valovno dolžino 0,15406 nm. Vzorci so bili analizirani pod kotom theta 10 do 90 
°C. 
3.1.2.3. Dušikova fizisorpcija Brunauer-Emmett-Teller (BET) 
Z metodo dušikove fizisorpcije sem izmeril specifično površino in velikosti por katalitskih 
materialov. Vzorec sem najprej degaziral pri pretoku dušika 4 ure pri 200 °C. Za to sem 
uporabil instrument Micromeritics FlowPrep 060. Nato sem metodo dušikove fizisorpcije 
izvedel z instrumentom Micromeritics ASAP 2020 multi-point BET surface area analyser. 
3.1.2.4. Temperaturno programirana redukcija z vodikom (H2 TPR) 
Za analize TPR, TPD in N2O sem uporabil aparaturo Micromeritics 2920 Autochem II 
Chemisorption Analyser, ki je bila vezana na masni spektrometer Pfeiffer Vacuum 
Thermostar. 
Pri temperaturno programirani redukciji oksidirani je vzorec izpostavljen reduktivni 
atmosferi, navadno vodikovi, nato pa se segreva po določenem temperaturnem programu. 
Različni deli vzorca se pri različnih temperaturah reducirajo, potek redukcije pa se 
kvantificira s pomočjo merjenja toplotne prevodnosti, iz katere lahko s pomočjo reference 
izračunamo trenutno porabo vodika v plinu, ki zapušča vzorec. Iz te meritve se dobijo podatki 
o redukcijskih lastnostih vzorca kot tudi o količini določenih kovin v vzorcu. Za meritve sem 
50 mg prašnatega vzorca natehtal v kvarčno u-cevko tako, da sem na dnu cevke najprej 
naredil stisnjeno plast kvarčne volne, ki je služila kot opora za prašnati vzorec. Vzorec sem 
predhodno posušil pri 100 °C čez noč in nato hranil v eksikatorju, da v njem med tehtanjem ni 
bilo vode/vlage. Kakršnakoli med prenašanjem adsorbirana vlaga se je pred meritvijo 
desorbirala pri programu priprave vzorca. TPR sem izvajal s sledečo metodo. Vzorec (50 mg) 
se je najprej degaziral pod pretokom čistega argona pri 400 °C 30 minut. Vzorec je bil nato 
ohlajen na 80 °C, in čezenj sem spustil 30 cm3/min 5 vol. % H2 v Ar. Vzorec je bil nato 
izpostavljen temperaturni rampi od 80 do 600 °C s hitrostjo segrevanja 10 K/min, izhodni plin 
pa sem analiziral z detektorjem toplotne prevodnosti (TCD). 
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3.1.2.5. Temperaturno programirana desorpcija vodika (H2 TPD) 
Pri temperaturno programirani desorpciji vodika (H2 TPD) gre za adsorpcijo vodika pri nizki 
temperaturi na katalitski material, pri čemer navadno vodik nasiči površino aktivne kovine v 
katalizatorju. Vzorec je nato vzpostavljen temperaturnemu programu, da se vodika desorbira, 
kar izmerimo z detektorjem toplotne prevodnosti. Temperaturno programirano desorpcijo 
vodika sem izvajal po sledeči metodi. 200 mg vzorca sem natehtal v kvarčno u-cevko po že 
prej opisano metodi. Nato je bil vzorec najprej segret pod oksidativno atmosfero (10 % O2 v 
He) po temperaturni rampi do 350 °C s hitrostjo 20 K/min, da so bile odstranjene razne 
nečistoče in voda. Vzorec je bil nato reduciran (H2 TPR) pod atmosfero 5 % H2 / Ar po 
temperaturnem programu do 300 °C (10 K/min), da se je baker iz Cu2O in CuO pretvoril v 
čisti elementarni baker. Po redukciji se je vzorec pod vodikovo atmosfero ohladil do nizke 
temperature po sledečem temperaturnem programu: 0 °C za 30 minut, -20 °C za 60 minut, -40 
°C za 60 minut, -60 °C za 30 minut in -80 °C za 30 minut. Hitrosti hlajenja med posameznimi 
koraki so bile 10 K/min. S tem je bilo omogočenega dovolj časa za adsorpcijo vodika, saj je ta 
pri nizkih temperaturah lahko kinetično omejena, pri višjih pa je ravnotežna pokritost 
površine občutna nižja od 1. Nato je sledil korak TPD, kjer se je vzorec segrel od -80 °C do 
250 °C s hitrostjo 10 K/min, in desorbirani vodik sem spremljal s TCD detektorjem. Po 
meritvi TPD sem nato isto meritev s predhodnim TPR korakom ponovil še enkrat na istem 
vzorcu. 
3.1.2.6. Pulzna delna oksidacija z N2O (TPO) 
Pri N2O pulzni kemisorpciji gre za oksidacijo površine katalizatorja pri nizki temperaturi z 
dovajanjem pulzov znanega volumna N2O. Pri nizki temperaturi je difuzija kisika v matrico 
kristala kovine počasna, zato se oksidira zgolj površina. Delno oksidacijo vzorca z N2O sem 
naredil na istem vzorcu kot predhodno dvojni H2 TPD (nadaljevanje metode). Vzorec je bil 
najprej reduciran (TPR) in v vodikovi atmosferi ohlajen do 50 °C. Nato je bil 25 min 
prepihovan s 50 cm3/min čistega helija. Nato je bilo skozi vzorec spuščenih 15 pulzov 10 % 
N2O/He (0,369 mL na pulz). Tekom pulziranja sem na masnem spektrometru spremljal odziv 
za maso fragmentov 28 (N2) in 30 (NO). Iz prej posnete serije čistih pulzov N2O je bilo 
razvidno razmerje fragmentov za čisti N2O, iz le-te in površine obeh vrhov pa je bilo mogoče 
ugotoviti porabo N2O pri delni oksidaciji površine bakra na vzorcu. Iz količine porabljenega 
N2O sem določil koncentracijo dostopnih bakrovih aktivnih mest na površini katalizatorja. 
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3.1.2.7. Energijsko disperzijska spektrometrija (EDX) 
Z metodo EDX sem kvantificiral prisotnost različnih elementov na površini vzorca. Za to sem 
uporabil modul INCA 400 podjetja Oxford Instruments, ki je bil priklopljen na prej omenjeni 
vrstični elektronski mikroskop. 
3.1.2.8. Živosrebrova porozimetrija (HgP) 
Metoda živosrebrove porozimetrije je bila izvedena s porozimetrom Thermo Scientific 
PASCAL 140 in 440. Pri tej metodi se predhodno vakumirani vzorec zalije z živim srebrom, 
nato pa se tlak počasi viša. Med višanjem tlaka se meri volumen v pore vrinjenega živega 
srebra. Tako sem dobil informacijo o količini in velikosti por v vzorcu. 
3.1.2.9. Rentgenska fotoelektronska spektroskopija (XPS) 
Za metodo rentgenske praškovne difrakcije (XPS) je bil uporabljen instrument Physical 
Electronics Inc. PHI-TFA XPS. Vzorec sem predhodno reduciral v vodiku po prej omenjenim 
programu za H2 TPR. Vzorec sem nato med prepihovanjem z dušikom prestavil v stekleno 
vialo, iz katere sem ga v inertni atmosferi prestavlil na nosilec za XPS, ki je bil nato zopet 
inertno prenesen do instrumenta. Tako vzorec med redukcijo in reakcijo ni bil izpostavljen 
zraku. Analizirana površina je bila 0,4 mm in penetracijska globina 3-5 nm. Izvir rentgenske 
radiacije je bil monokromatksega Al tipa, z energijo fotonov 1486,6 eV. Visokoresolucijski 
spektri so bili posneti z energijsko resolucijo 0,6 eV in prepustno energijo 29 eV. 
3.1.3. Meritve aktivnosti katalizatorjev v reaktorskem sistemu 
Sintetiziranim katalizatorjem sem pomeril aktivnost za povratno reakcijo vodnega plina. 
Aktivnosti sem meril pri različnih tlakih (3 bar in 7 bar), različnih temperaturah (280, 300, 
320, 340 in 360 °C), različnih masnih pretokih reagentov (0,005, 0,01, 0,02 in 0,04 g/min) in 
različnih razmerjih H2/CO2 (0,67, 1 in 1,5). Pred reakcijo sem katalizatorje čez noč reduciral v 
pretoku vodika pri 400 °C. Za vse eksperimentalne meritve sem izmeril in povprečil vsaj tri 
eksperimentalne točke, po tem, ko se je stacionarno stanje v sistemu že vzpostavilo, do česar 
je navadno prišlo po eni uro po spremembi pogojev obratovanja. Meritve sem izvajal v 
sistemu petih vzporednih reaktorjev s strnjenim slojem. Shema sistema je prikazani na spodnji 




 Slika 8: Shema reaktorskega sistema petih vzporednih reaktorjev s strnjenim slojem, ki sem ga uporabil za 
testiranje aktivnosti katalizatorjev. DS - distribucijski sistem, R1-5 reaktor, K1-5 kondenzacijska enota, KT - 
krmilnik tlaka, KP - krmilnik pretoka 
Reaktorski sistem je bil opremljen s pečmi za regulacijo temperature kot tudi z regulatorji 
masnega pretoka in tlaka. Vsak reaktor je vseboval drug katalizator, in vzporedno sem 
aktivnost meril pri istih pogojih v vseh reaktorjih (temperatura, tlak, masni pretok plina in 
razmerje reagentov). Tekoči produkti (v našem primeru zgolj voda), so se kondenzirali v 
kondenzacijskih enotah vezanih po reaktorjih. Preostale plinske produkte sem analiziral na 
plinskem kromatografu. Kromatograf je pokrival vseh pet reaktorjev s serijskih vzorčenjem. 




Slika 9: Detajlna shema posameznega reaktorja s strnjenim slojem - a) vstop reagentov, b) kvarčna volna, c) 
strnjeni sloj katalizatorja, d) porozna frita, e) zunanji grelec, f) izpust plinskih produktov, g) kondenzacijska 
enota, h) izpust tekočih produktov in i) termočlen 
Vsak reaktor je bil narejen iz cevi iz nerjavnega jekla z notranjim premerom 0,635 cm. V 
steni cevi je bil rob, ki je služil kot podlaga za porozno frito iz nerjavnega jekla, ki je bila 
vstavljena v reaktor. Nad frito je bila plast iz kvarčne volne, na katero je bila nasuta plast 
katalizatorja. Za katalizator so bili uporabljeni delci velikosti 250-400 mikronov. Mase in 
volumni katalizatorjev so bili sledeči: Cu/Al2O3 – 0,5278 g – 0,7 mL, Cu/ZrO2 – 1,484 g – 1 
mL, Cu/SiO2 – 0,3701 g – 0,25 mL, Cu/TiO2 – 0,9699 g – 1 mL in Cu/CeO2 – 0,8619 g – 1 
mL. Nasutju katalizatorja je sledila še ena plast kvarčne volne. V reaktor je bil vstavljen tudi 
termočlen, ki je segal do sredine katalitskega nasutja. 
3.1.4. Analiza produktov 




3.1.4.1. Plinska kromatografija (GC) 
Koncentracije plinskih produktov sem določil z uporabo plinske kromatografije. Za ta namen 
sem uporabil kromatograf Agilent 490 micro GC z detektorjem toplotne prevodnosti, ki je 
analiziral plin na dveh kanalih. Na prvem je bila metoda s temperaturo 80 °C in tlakom 175 
kPa (kolona: 1 m CP-COX), na drugem pa 95 °C in 175 kPa (kolona: PoraPlot U, 10 m). 
Kromatograf je vzorčeval plin na izstopu iz reaktorja z dovolj dolgim časom prepihovanja, da 
se je zamenjal ves plin v vzorčevalni cevi. 
3.1.5. Razvoj kinetičnega in transportnega modela 
Za boljše razumevanje procesa in možnosti optimizacije sem razvil matematični model 
sistema. Za model reaktorja sem preizkusil tri različne transportne modele, in sicer idealni 
mešalni pretočni reaktor (CSTR) kot tudi reaktor s čepastim tokom, kjer je bila pri slednjem 
razvita tako verzija z zgolj konvekcijo kot masnim transportom (PFR) kot tudi s kombinacijo 
konvekcije in difuzije (PFR-D). Masne bilance za plinske zvrsti pri teh treh tipih reaktorjev so 
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𝑅𝐴                                         𝐸𝑛. 8 
V enačbah simboli predstavljajo naslednje fizikalne količine: CA – koncentracija določene 
plinske zvrsti A, L – dolžina reaktorja, t – čas, vx – hitrost v lateralni smeri, RA – hitrost 
nastajanje/porabe plinske zvrsti A zaradi reakcije, x – pozicija vzdolž reaktorja, ε – delež 
praznine med delci v katalitskem nasutju (vrednost ocenjena na 0,4 [83,84]), DA – difuzivnost 
plinske zvrsti v zmesi in τ – faktor tortuoznosti v katalitskem nasutju. Enačba 6 velja za 
idealni pretočni reaktor in je navadna diferencialna enačba, enačbi 7 in 8 pa popisujeta reaktor 
s čepastim tokom, kjer je v slednji poleg konvektivnega vključen tudi snovni transport z 
difuzijo. Pri snovnem prenosu z difuzijo sem upošteval tudi faktor tortuoznosti, saj ima 
molekula plina med delci strnjenega sloja podaljšano difuzijsko pot. Za faktor tortuoznosti 
sem uporabil vrednost 1,5, ki je primerna za nasutje sferičnih delcev.[85,86] V modelu sem 
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predpostavil konstantno temperaturo v vseh točkah reaktorja, in sicer zaradi počasne reakcije, 
počasnega pretoka plina, ter majhnih dimenzij reaktorja. Zaradi nizkega padca tlaka v 
uporabljenem nasutju ter ekvimolarne reakcije sem lahko predpostavil tudi konstanten tlak ter 
pretok plina skozi reaktor, zaradi majhnih delcev in hitre difuzije pa sem predpostavil tudi 
idealno ostro porazdelitev zadrževalnega časa. Transportni upor v delcu sem zanemaril, saj so 
imel uporabljeni katalizatorju relativno nizko poroznost in nizke dimenzije, poleg tega je bila 
reakcija počasna. Shema modela s čepastim tokom in difuzijo je prikazana na spodnji sliki 
(Slika 10). V tem primeru sem predpostavil, da se koncentracija v reaktorju spreminja zgolj v 
smeri reaktorja in po času. Za reševanje enačbe sem zgornjo parcialno diferencialno enačbo 
opisal z naborom navadnih diferencialnih enačb, ki sem jih definiral z razdelitvijo reaktorja na 
N dolžinskih elementov (diferencialnih volumnov). Tako nastali sistem je bil rešljiv z uporabo 
običajnih numeričnih metod za sistem sklopljenih navadnih diferencialnih enačb. Robni 
pogoji so bili konstanten masni pretok v prvi volumski element reaktorja, enak zmnožku 
volumskega toka in vhodne koncentracije (Danckwertsov robni pogoj [87]). Na izhodu iz 
reaktorja je koncentracija enaka stanju v zadnjem volumnu reaktorja. 
 
Slika 10: Shematski prikaz domene modela reaktorja s strnjenim slojem (čepasti tok). Koncentracija se 
spreminja zgolj v lateralni smeri reaktorja, procesi pa so konvektivni masni transport, difuzivni masni transport 
ter kemijska reakcija 
Difuzivnosti plinskih zvrsti v zmesi so se izračunale po spodnji enačbi 9 iz molskih deležev in 
binarnih plinskih difuzivnostnih koeficientov, ki sem jih izračunal s korelacijo Fullerja in 
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2                                          𝐸𝑛. 10 
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V enačbi 9 DN predstavlja difuzivnostni koeficient zvrsti N v plinski zmesi, XN predstavlja 
molski delež plinske zvrsti v plinski fazi v neki točki reaktorja, DMN pa binarno difuzivnost 
plina. V Fullerjevi korelaciji (En. 10) predstavlja T temperaturo, MN molsko maso posamezne 
zvrsti, p tlak in vj difuzivnostni volumen molekule. Za reakcijo sem uporabil sledeče reakcije, 
predstavljene v spodnji tabeli. 
Tabela 5: Uporabljene reakcije in reakcijske konstante za povratno reakcijo vodnega plina, dobljene iz 
literature [60] Z * je označeno mesto vezave na katalizatorju (bakrovo mesto). a Enote za predeksponentne 
faktorje so s-1 za površinske reakcije in Pa-1s-1 za reakcije adsorpcije. 








H2O + * ↔ H2O* 1,00×101 0 1,00×1014 56,9 
CO + * ↔ CO* 1,00×101 0 1,00×1014 50,2 
CO2* ↔ CO2 + * 4,00×1012 22,2 1,00×101 0 
H* + H* ↔ H2* + * 1,00×1013 64,9 1,00×1013 54,4 
H2* ↔ H2 + * 6,00×1012 23,0 1,00×101 0 
H2O* + * ↔ OH* + H* 1,00×1013 106 1,00×1013 6,69 
CO* + O* ↔ CO2* + * 1,00×1013 45,2 1,00×1013 117 
CO* + OH* ↔ HCOO* + * 1,00×1013 0 1,00×1013 84,9 
OH* + * ↔ O* + H* 1,00×1013 64,9 1,00×1013 87,5 
CO* + OH* ↔ CO2* + H* 1,00×1013 0 1,00×1013 94,6 
HCOO* + * ↔ CO2* + H* 1,00×1013 5,44 1,00×1013 15,1 
HCOO* + O* ↔ CO2* + OH* 1,00×1013 16,7 1,00×1013 3,77 
H2O* + O* ↔ OH* + OH* 1,00×1013 122 1,00×1013 0 
 
Za reakcijo sem uporabil model površinske reakcije WGS na bakrovi površini iz 
literature.[60] Seznam reakcij in reakcijskih konstant je prikazan v zgornji tabeli (Tabela 5). 
Model vključuje interakcijo med plinsko fazo in površino katalizatorja (reakcije adsorpcije in 
desorpcije) in površinske reakcije. Hitrosti površinskih reakcij sem iz pokritosti posameznih 
površinskih zvrsti izračunal po spodnji enačbi 11, masne bilance pokritosti vseh zvrsti pa po 
enačbi 12.  
𝑟𝑛 = 𝑘𝑓𝜃𝑟,1
𝑁𝑟,1𝜃𝑟,2
𝑁𝑟,2 … − 𝑘𝑏𝜃𝑝,1
𝑁𝑝,1𝜃𝑝,2
𝑁𝑝,2 …                            𝐸𝑛. 11 
𝑑𝜃𝑖
𝑑𝑡
=  ∑ 𝑟𝑛𝑆𝑛,𝑖
𝑁𝑟𝑒𝑎𝑘𝑐𝑖𝑗
𝑛=0
                                                  𝐸𝑛. 12 
V zgornjih enačbah rn predstavlja hitrost n-te reakcije, kf in kb kinetične konstante reakcije v 
smeri produktov in povratne reakcije, θr,x in θp,x so pokritosti vseh reagentov in produktov v 
reakciji in Nr,x ter Np,x se nanašata na število molekul posameznega reagenta/produkta v 
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reakciji. Sn,i je stohiometrijski koeficient za vsak reagent v reakciji. Pri reakcijah s plinskimi 
zvrstmi namesto pokritosti v kinetičnem izrazu nastopa tlak zvrsti. Za plinske zvrsti se 
sprememba pokritosti pomnoži s faktorjem Cmest(1-ε)/ε, ki predstavlja koncentracijo aktivnih 
mest katalizatorja na volumen praznega prostora v reaktorju. Cmest je število molov aktivnih 
mest na volumen katalizatorja, ε pa delež praznine med delci katalizatorja v katalitskem 
nasutju. 
Površinsko koncentracijo aktivnih mest sem numerično prilagajal na eksperimentalne točke, 
tako dobljene koncentracije pa sem nato primerjal z izmerjenimi iz metode N2O in H2 TPD. 
Dodatno sem parametre reakcijskih konstant za model na primeru najbolj aktivnega Cu/Al2O3 
katalizatorja, pri katerem je bil pričakovan najmanjši vpliva nosilca na reakcijo, dodatno 
prilagajal za boljše ujemanje. Za reševanje sistema enačb in za regresijo sem uporabil 
kombinacijo programskih jezikov Python in C. Za numerično regresijo sem uporabil različne 
metode iz knjižnice SciPy[89], za reševanje diferencialnih enačb pa CVODE reševalnik[90] iz 
knjižnice Sundials[91]. 
 
3.2. Plazemski reaktorski sistem 
Isti sistem sem uporabljal tako za plazemsko reakcijo suhega reforminga metana kot tudi za 
plazemsko reakcijo delne oksidacije metana. Razlika je bila le v uporabljenem plazemskem 
reaktorju. Sistem je vseboval reaktor, v katerem se je generirala plazma pri atmosferskem 
tlaku, distribucijski sistem za vhodne pline, ter izhodne linije za kondenzacijo in analizo 
produktov. 
Za generacijo plazme sem uporabil generator visoke izmenične napetosti iz podjetja Nanjing 
Suman Plasma Technology, Kitajska. Generator ima osnovno generirano frekvenco 3 kHz, ki 
je dodatno nastavljiva. Vtok plinov je bil reguliran s pomočjo krmilnikov masnega pretoka 
(Brooks SLA5850). Plazemski reaktor je bilo možno greti s po meri narejeno pečjo podjetja 
Maras, ki je lahko reaktor segrela do 500 °C. Za kontrolo temperaturnih programov je 
poskrbel krmilnik Pixsys ATR243. Po reakciji sem produkte analiziral, kot je prikazano na 




Slika 11: Shematski prikaz plazemskega reaktorskega sistema za suhi reforming in delno oksidacijo metana 
Uporabil sem dva različna reaktorja, plazemski reaktor z iskro in plazemski reaktor z 
dielektrično pregrado (DBD), ki sta podrobneje opisana spodaj. Po izstopu iz reaktorja so bili 
produktni plini usmerjeni skozi kondenzacijsko enoto, ki je bila hlajena na -12 °C s 
hladilnikom JULABO F-25. Kondenzirane produkte sem nato analiziral z metodo tekočinske 
kromatografije in analize vsebnosti ogljika, plinske produkte pa cel čas poteka eksperimenta z 
metodo plinske kromatografije. Na reaktor je bil priključen tudi osciloskop za merjenje 
napetosti in toka med razelektritvijo (Tektronix DPO2014B). 
 
3.3. Suhi reforming metana v reaktorju z iskro 
Suhi reforming metana sem izvajal v plazemskem reaktorju z iskro, za katerega je značilna 
višja temperatura plazme kot pri reaktorju z dielektrično pregrado. Reakcijo sem preučeval pri 
različnih razmerjih reagentov (CH4/CO2 = 70/30, 50/50, 45/55, 40/60, 30/70, 25/75, 20/80), 
različnih volumskih pretokih skozi reaktor (100, 150 in 200 cm3/min) in različnimi močmi 
plazme, ki so bile uravnavane z višino napajalne napetosti generatorja (90, 110, 130 in 150 
V). Slednje predstavljajo vhodne napetosti v generator iz omrežja, in sem jih uporabil za 
izračun moči generacije plazme, ter ne predstavljajo dejanskih napetosti na elektrodi med 
razelektritvijo, ki so veliko višje. Reakcijo sem izvajal tudi v sklopljenem plazemsko-
katalitskem sistemu, kjer so bili uporabljeni posebno oblikovani katalizatorji iz Al2O3 pene, 
na katero je bil nanesen Ni/Al2O3. 
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3.3.1. Plazemski reaktor z iskro 
 
Slika 12: Shema uporabljenega plazemskega reaktorja z iskro z vstavljenim katalizatorjem 
Shema uporabljenega plazemskega reaktorja z iskro je prikazana na zgornji sliki (Slika 12). 
Zunanji del reaktorja je narejen iz kvarčnega stekla. Zunanji premer v širšem delu je 30 mm, v 
ožjem delu pa 10 mm, debelina sten pa je približno 1,5 mm. Reaktor ima v notranjosti dva 
nosilca za katalizator, narejena iz nerjavnega jekla, skozi katera potekata cevi iz nerjavnega 
jekla z zunanjim premerom 3,175 mm. Ti služita kot elektrodi ter hkrati tudi kot vstopna 
kanala za reagente. Ena cev je namreč povezana na generator visoke napetosti, druga pa je 
ozemljena. Tako iskra preskoči med koncema cevi in tvori plazmo v ozkem kanalu med 
cevema. Taka zasnova omogoča direkten vstop plina v plazemsko območje in posledično ves 
del reagentov pride v stik s plazmo. Plin nato zapusti plazemski kanal in se širi navzven proti 
stenam reaktorja, ki ga nato usmerijo skozi izpust ob ceveh na nadaljnjo analizo. V primeru, 
ko je v reaktorju prisoten katalizator, plin iz plazemskega kanala takoj vstopi v območje 
katalizatorja. Tako je omogočeno, da se v plazmi generirana toplota preko plina prenese na 
katalizator, kar omogoča termično reakcijo na katalizatorju tudi, ko ni dodatno gret. Reaktor 
sicer omogoča tudi dodatno zunanje gretje s pomočjo keramične peči, v katero vstavimo 
srednji del reaktorja. 
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3.3.2. Analiza plinskih produktov in trdnega ogljika 
Plinske produkte sem, kot v primeru povratne reakcije vodnega plina, analiziral s plinsko 
kromatografijo. Trdni ogljik sem analiziral z metodo SEM, opisano pri poglavju za povratno 
reakcijo vodnega plina. 
3.3.2.1. Plinska kromatografija (GC) 
Postopek je že opisan pri oglavju RWGS, le da sem v tem sklopu uporabil drugo aparaturo: 
Inficon Fusion microGC z dvema kolonama, in sicer Rt-Molsieve 5A 0,25 mm (10 m) s pred-
kolono RT-Q-BOND (3 m) za določanje CH4, N2, H2, O2 in CO (nosilni plin argon) ter RT-U-
BOND, 0,25 mm (8 m) s helijem kot nosilnim plinom za določanje CO2, C2H6, C2H4, C2H2, 
C3+. Temperaturni program na koloni A je bil 120 s na 120 °C, segrevanje od 120 do 230 °C s 
4 °C/s in 92,5 s na 230 °C, na koloni B pa 90 s na 45 °C, segrevanje od 45 do 80 °C z 2 °C/s 
in nato 132,5 s na 80 °C. Na plinski kromatograf sta bila kot nosilna plina vezana helij 
(Messer, 5,0) in argon (Messer, 5,0). Pred vstopom na GC sta bila speljana tudi prek plinskih 
pasti z odstranjevanje nečistoč (He – Scientific Glass Technology SGT-CO1051-B8 in Ar – 
Agilent RMSA-2). 
3.3.3. Uporabljeni plini in katalizatorji 
Za reakcijo sem uporabljal čisti CO2 (Linde, 4,8) in CH4 (Linde, 3,5), katerih razmerje in 
pretoka sta uravnavala krmilnika pretoka. Za potrebe analize na GC je bila po izstopu iz 
reaktorja plinski mešanici produktov dodana še znana količino dušika (Messer, 5,0). N2 je 
služil kot zunanji standard znanega molskega toka, s katerim sem lahko izračunal totalni 
pretok plina iz reaktorja. Ta se namreč spreminja zaradi nestehiometrične reakcije in 
kondenzacije tekočih produktov. Za redukcijo katalizatorjev sem uporabljal čisti vodik 





Slika 13: Dva različna tipa nikljevih katalizatorjev na Al2O3 porozni strukturirani peni. a) S-
tip, manjše pore, b) N-tip, velike pore 
V reaktorju z iskro sem uporabljal posebne strukturirane katalizatorje, ki so jih priskrbeli 
partnerji projekta (Johnson-Matthey, UK). Nosilec za katalizator je bila porozna pena iz 
Al2O3, ki je bila oblikovana v obliko valja s premerom 19,5 mm z valjastim izsekom premera 
6 mm, kot je prikazano na zgornji sliki (Slika 13). Iz slike je razvidno tudi, da sta bili 
uporabljeni dve različni peni z različnima poroznostima. Poroznost je omogočala prehajanje 
plina skozi steno katalizatorja. Na aluminijasto peno je bil z metodo spiranja nanošen 
komercialni Ni/Al2O3 katalizator. Za testiranje je bila na voljo tudi pena brez nanosa. V 
nekaterih primerih sem katalizator pred reakcijo reduciral z vodikom, in sicer z dvourno 
obdelavo v pretoku čistega vodika pri 400 °C. 
3.3.4.  Razvoj modela s fluidno dinamiko 
Za vpogled v transportne pojave in snovne tokove v plazemskem reaktorju z iskro za suhi 
reforming metana sem razvil in uporabil tridimenzionalni model s fluidno dinamiko. Razvoj 




Slika 14: Računska domena modela reaktorja. a) poglej izven reaktorja in b) pogled na sredinsko presekan 
reaktor. Kvarčne stene reaktorja so označene s prosojno sivo barvo, deli iz nerjavnega jekla (elektrodi) pa s 
temno sivo neprosojno barvo. 
Tridimenzionalni model reaktorja je prikazan zgoraj (Slika 14). Plinski reagenti vstopajo v 
reaktor skozi dve votli jekleni cevi, iz reaktorja pa izstopajo skoz območje ob kvarčni steni 
reaktorja. Tridimenzionalno shemo reaktorja sem naredil v programu SolidWorks, nato pa jo 
uvozil v programski paket COMSOL Multiphysics, kjer sem izvajal simulacije fluidne 
dinamike. 
Za popis toka tekočine so bile uporabljene Navier-Stokesove enačbe. Predpostavil sem 
laminarni tok, ki sem ga kasneje tudi potrdil z modelom in izračunom brez-dimenzijskih 
števil. Ker je bilo Machovo število pod 0,3, sem lahko predpostavil tudi nestisljivost plina. 
Zanimal me je tok v stacionarnem stanju, za izračun katerega sem uporabil sledeči enačbi za 
gibalno količino (En. 13) in kontinuiteto (En. 14). 
𝜌(?⃑? ∙ ∇)?⃑? = ∇ (−𝑝𝐼 + 𝜂(∇?⃑? + (∇?⃑?)𝑇))                                 𝐸𝑛. 13 
𝜌∇ ∙ (?⃑?) = 0                                                        𝐸𝑛. 14 
V enačbah 13 in 14 ρ pomeni gostoto, ?⃑? je hitrostni vektor, p je tlak in η je viskoznost fluida 
(plina). Robni pogoji na vseh stenah so bili brez zdrsa, torej hitrost tekočine enaka 0 v vseh 
smereh, z izjemo vhodnih površin, kjer sem hitrost v reaktor definiral glede na volumski 
pretok reagentov, in izstopne površine, kjer je bil definiran tlak p = 0. 
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                                                            𝐸𝑛. 15 
Kjer je Ci koncentracija i-te zvrsti, Mi [g mol-1] njena molska masa, N pa število vseh zvrsti v 
sistemu. Z enačba lahko popišemo morebitno spremembo gostote zaradi spremembe totalne 
koncentracije plina, kar vodi do spremembe hitrosti pretoka plina v sistemu. 
Viskoznosti (ηi [μP]) nepolarnih plinov (CH4, CO2, H2) sem izračunal s korelacijo Stiela in 
Thodosa [92] iz njihove kritične temperature (Tc,i) in tlaka (Pc,i) po spodnjih enačbah (En 16, 
17, 18 in 19). 








                                           𝐸𝑛. 16 
𝑁𝑖 = 3,4 × 10
−4𝑇𝑟,𝑖
0,94           ;              𝑇𝑟 ≤ 1,5                        𝐸𝑛. 17 
𝑁𝑖 = 1,778 × (4,58𝑇𝑟,𝑖 − 1,67)
0,625
            ;              𝑇𝑟 > 1,5                        𝐸𝑛. 18 
𝑇𝑟,𝑖 = 𝑇/𝑇𝑐,𝑖                                                            𝐸𝑛. 19 
Za polarne pline (CO) sem uporabil korelacijo Chunga in soavtorjev,[93] ki upošteva tudi 
obliko molekule in polarnost le-te. 







                                      𝐸𝑛. 20 
Vc,i [cm3/mol] je v tem primeru kritični volumen, Ωv,i pa viskozni kolizijski intergral, definiran 
kot: 
Ω𝑣,𝑖 = 1,16145(𝑇𝑖
∗)−0,14874 + 0,52487 𝑒(−0,77320 𝑇𝑖
∗) + 2,16178 𝑒(−2,43787 𝑇𝑖
∗)      𝐸𝑛. 21 
𝑇𝑖
∗ = 1,2593 𝑇𝑟,𝑖                                                            𝐸𝑛. 22 
Zgornja enačba velja v temperaturnem območju 0,3 ≤Ti* ≤100. Faktor Fc,i popisuje vpliv 
molekulske oblike in polarnosti molekule. 
𝐹𝑐,𝑖 = 1 − 0,2756𝜔𝑖 + 0,059035 𝜇𝑟,𝑖
4 +  𝜅𝑖                                         𝐸𝑛. 23 
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κ𝑖 = 0,0682 +
4,704𝑁𝑂𝐻,𝑖
𝑀𝑖





                                                𝐸𝑛. 25 
Kjer ωi predstavlja acentrični faktor, κi je korekcijski faktor za visoko polarne zvrsti, µr,i je 
brezdimenzijski dipolni moment, µi je dipolni moment [D] in NOH,i je število OH skupin v 
molekuli. 
Iz dobljenih viskoznosti posameznih plinov sem viskoznost plinske zmesi izračunal z 









                                                            𝐸𝑛. 27 
V enačbah Xi predstavlja molsko frakcijo i-te zvrsti, ki ima viskoznost ηi in molsko maso Mi. 
Difuzivnostne koeficiente sem izračunal po postopku, opisanem pri razvoju modela za 
strnjeni sloj pri poglavju o povratni reakciji vodnega plina. 
Končna enačba za transportne pojave je bila sledeča: 
?⃑? ∙ ∇𝐶𝑖 + ∇ ∙ (−𝐷𝑖∇𝐶𝑖) = 0                                            𝐸𝑛. 28 
Kjer je Di difuzijski koeficient vsake zvrsti v zmesi.  
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3.4. Delna oksidacija metana v reaktorju z dielektrično pregrado 
Delno oksidacijo metana sem izvajal z uporabo mešanice metana in kisika pri različnih 
pretokih plinskih reagentov (25, 50, 100 in 150 cm3/min), različnih razmerjih reagentov 
(CH4/O2 = 80/20, 85/15 in 90/10) ter pri uporabi različnih katalitskih materialov v 
plazemskem območju. Za delno oksidacijo metana sem uporabljal prej omenjeni plazemski 
sistem s to izjemo, da je bil reaktor tokrat plazemski reaktor z dielektrično pregrado. 
3.4.1. Reaktor z dielektrično pregrado (DBD) 
Uporabljen reaktor z dielektrično pregrado je shematsko prikazan na spodnji sliki (Slika 15). 
Reaktor je sestavljen iz kvarčne cevi z zunanjim premerom 10 mm in notranjim premerom 7 
mm, ki služi kot stena reaktorja in hkrati dielektrična pregrada. Visokonapetostna elektroda je 
3 mm palica iz nerjavnega jekla, fiksirana na sredino kvarčne cevi in vezana na 
visokonapetostni generator. Ozemljitvena elektroda je v obliki prevodnega aluminijastega 
lepilnega traku, ki je tesno ovit okoli kvarčne cevi in je vezan na ozemljitev. Dolžina te 
elektrode znaša 5 cm. Moč plazme je bila pri vseh eksperimentih nastavljena na 20 W, 




Slika 15: Shema uporabljenega plazemskega reaktorja z dielektrično pregrado. a) shema reaktorja in okoliških 
povezav b) fotografija razelektritve v reaktorju v čistem dušiku in c) fotografija nasutja zeolitnega materiala z 
odstranjeno zunanjo elektrodo 
3.4.2. Analiza lastnosti plazme 
Za določanje plazemske karakteristike sem uporabil osciloskop Tektronix DPO2014B z 
osnovno sondo za meritev električnega toka ter visokonapetostno sondo (Tektronix P6015A 
VN) za meritev napetosti med razelektritvijo. Električni tok in napetost sem izmeril pri 




3.4.3.1. Standardi za tekočinsko kromatografijo 
Standardi za spremljanje produkte so bili kupljeni od Sigma-Aldrich in so imeli naslednje 
čistosti: Metanol (99,9 %), formaldehid (36-38,5 % v vodi), mravljinčna kislina (95-97 %) in 
ocetna kislina (99,5 %). 
3.4.3.2. Plini 
Dobavitelj in čistost uporabljenih reagentov sta bila sledeča: CH4 (Linde, 3,5), O2 (Messer, 
5,0) in N2 (Messer, 5,0). 
3.4.3.3. Katalitski materiali 
Vsi uporabljeni katalitski materiali so podani v spodnji tabeli (Tabela 6). Čisti zeoliti in 
katalizatorji na osnovi Pd so bili sintetizirani in poslani s strani Johnson-Matthey PLC (UK). 
Katalizatorje na osnovi Fe in Mo je prispeval Danish Technological Institute (Danska), kjer so 
bili sintetizirani s superkritično pretočno metodo. Borosilikatne kroglice so bile kupljene v 
podjetju Sigma-Aldrich. 
Tabela 6: Katalitski materiali, ki so bili uporabljeni v kombinaciji s plazmo za reakcijo delne oksidacije metana 
Katalitski 
material 











(Ca,Na2,K2,Mg)Al2Si4O12·6H2O 4,2 0,85 - 1,4 
Zeolit – ZSM-
5 
NanAlnSi96–nO192·16H2O 5,0 0,85 - 1,4 
Zeolit – 
ferrierite 
(Na,K)2Mg(Si,Al)18O36(OH)·9H2O 5,3 0,85 - 1,4 
Zeolit – beta (Na,K)2O·Al2O3· mSiO2· nH2O 6,7 0,85 - 1,4 
Fe/ ZSM-5 5,9 ut. % Fe na ZSM-5 5,0 0,7 - 1,0 
Fe/Al2O3 3,5 ut. % Fe na Al2O3 / 0,7 - 1,0 
Pd/Al2O3 0,1 / 0,05 ut. % Pd na Al2O3 / 0,7 - 1,0 
Mo/ ZSM-5 9,7 ut. % Mo na ZSM-5 (SAR=23) 5,0 0,7 - 1,0 
Mo/TiO2 5 ut. % Mo na TiO2 / 0,7 - 1,0 
Mo/SiO2 5 ut. % Mo na SiO2 / 0,7 - 1,0 
Al2O3 nosilec Al2O3 / 0,7 - 1,0 
SiO2 nosilec SiO2 / 0,7 - 1,0 
TiO2 nosilec TiO2 / 0,7 - 1,0 
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Materiali so bili poslani v obliki prahu, zato sem jih pred uporabo v reaktorju oblikoval v 
večje delce po enakem postopku, kot je opisan pri poglavju za povratno reakcijo vodnega 
plina (stiskanje, drobljenje in sejanje). Razlika je bila le v tem, da sem za proces delne 
oksidacije metana uporabil frakcijo velikosti delcev med 700-1000 mikroni. Katalizatorjem 
sem pred reakcijo odstranil vodo s segrevanjem na 300 °C za tri ure v pretoku 100 cm3/min 
plinske mešanice 80 % N2 in 20 % O2. 
3.4.4. Analiza katalizatorjev 
Uporabljene analizne tehnike SEM, XRD in BET so že opisane zgoraj, pri poglavju o 
povratni reakciji vodnega plina. 
3.4.4.1. Vsebnost celotnega ogljika (TC) 
Analizo za vsebnost celotnega ogljika sem uporabil tako za tekoče produkte kot tudi za trdne 
katalitske vzorce pred in po reakciji. Analiza je bila narejena z aparaturo Rosemount 
Analytical Dohrmann DC-190. Rezultat analize je skupni masni delež organskega in 
anorganskega ogljika v vzorcu. 
3.4.5. Analiza tekočih in plinskih produktov 
Plinske produkte sem kontinuirano analiziral z metodo plinske kromatografije, ki je opisana 
pri poglavju o povratni reakciji vodnega plina, uporabil pa sem isto aparaturo in programe kot 
za suhi reforming metana. Eksperimentalna napaka v tem primeru je bila za večino plinskih 
produktov 1-3 %, za CO2 pa 6 %. Napako sem določil s štirikratno ponovitvijo eksperimenta s 
čisto plazmo z razmerjem CH4/O2 = 80/20, pretokom plina 100 cm3/min in močjo plazme 20 
W. Tekoče produkte sem analiziral po koncu reakcije. Za to sem uporabil spodaj opisano 
metodo tekočinske kromatografije kot tudi metodo določitve celotnega ogljika. 
3.4.5.1. Tekočinska kromatografija visoke ločljivosti (HPLC) 
Iz kondenzacijske enote sem s kapalko vzel 0,5-1 mL nabranega kondenzata – tekočega 
produkta. Vzorec sem razredčil z deionizirano vodo MiliQ za faktor 10, nato pa ga prefiltriral 
skozi PTFE filter, da sem odstranil prisotne trdne delce kvarčne volne in katalizatorja ter 
ostalih potencialnih nečistoč. Tako prefiltriran vzorec sem razdelil v dve stekleni viali. Na 
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obeh vzorcih sem nato naredil enako analizo na HPLC aparaturi Thermo-Fisher Scinetific 
UltiMate™ 3000 UHPLC. Metoda je bila sledeča: Volumski pretok 1 mL/min, mobilna faza 
2,5 mM H2SO4 (pH = 2,4), temperatura 15 °C, kolona Acclaim™ Organic Acid (5 μm, 4x25 
mm), čas analize 10 min, UV-VIS (210 nm) in RI detektorja. Kalibracijske krivulje sem 
pripravil za sledeče standarde: metanol, etanol, formaldehid, ocetno kislino, mravljinčno 
kislino, aceton in propan-2-ol. Za vsebnost posameznih zvrsti v tekočih produktih je bila 
ocenjena relativna napaka pri določanju s HPLC sledeča: Metanol – 5 %, formaldehid – 2 %, 
mravljinčna kislina – 27 % in ocetna kislina – 18 %. 
3.5. Uporabljeni izračuni in formule 
Specifični vnos energije (SEI) nam pove količino energije, ki jo vnesemo v plazemskem 
sistemu v vsak mol reagenta. Izračuna se kot: 
𝑆𝐸𝐼 =  
𝑈 × 𝐼
𝐹𝑟𝑒𝑎𝑔
                                                              𝐸𝑛. 29 
Kjer U in I predstavljati izmerjeno napajalno napetost in tok v plazemski generator. Njun 
zmnožek predstavlja moč generacije plazme, Freag pa je totalni vhodni molski tok reagentov. 
Konverzijo reagentov sem računal po sledeči enačbi: 
𝑋(𝐴) =  
𝑌(𝐴)𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 × 𝐹𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 − 𝑌(𝐴) 𝑖𝑧𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 × 𝐹𝑖𝑧𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛
𝑌(𝐴)𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 × 𝐹𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛
                 𝐸𝑛. 30 
X(A) se nanaša na konverzijo zvrsti A, Y(A) je molski delež zvrsti A, F je molski pretok plina 
in vstopen in izstopen se nanašata na plin na vstopu in izstopu iz reaktorja. 
Pri obeh plazemskih procesih se vstopni in izstopni pretok plina razlikujeta zaradi 
nestehiometrične reakcije in kondenzacije tekočih produktov. V teh sistemih sem zato 
produktnemu toku iz reaktorja dodal znan pretok dušika (navadno 50 % vstopnega pretoka 
reagentov), iz katerega sem lahko nato pretok plina iz reaktorja izračunal po sledeči formuli: 
𝐹𝑖𝑧𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 = 𝐹𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 ×
𝑌(𝑁2)𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛
𝑌(𝑁2)𝑖𝑧𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛
                                          𝐸𝑛. 31 
Vstopni delež dušika v tem primeru se nanaša na delež dušika, če bi bil dodan toku reagentom 
pred reaktorjem. Zaradi možnega vpliva na reakcijo pa je bil dodan plinskemu toku iz 
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reaktorja. Zaradi možnih odstopanj pri krmilnikih pretoka sem delež dušika pred reakcijo 
izmeril pri pogojih, ko plazma ni bila prižgana in reakcija ni potekala. 
Za izračun dobitka glede na ogljik pri parcialni oksidaciji sem uporabil sledečo zvezo. 
𝑦(𝐴) =  
𝑛𝐶(𝐴) × 𝐹𝑖𝑧𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 × 𝑋(𝐴)𝑖𝑧𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛
𝐹𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 × 𝑌(𝐶𝐻4)𝑣𝑠𝑡𝑜𝑝𝑒𝑛 × 𝑋(𝐶𝐻4)
                                   𝐸𝑛. 32 
y(A) je v tem primeru dobitek zvrsti A, nc(A) pa število C atomov v molekuli A. Dobitek nam 
v tem primeru pove, koliko C atomov iz pretvorjenih reagentov je končalo v določenem 
produktu, in vključuje tako selektivnost kot konverzijo. V tem primeru je metan edini element 






4. Rezultati in diskusija 
4.1. Povratna reakcija vodnega plina 
V tem sklopu sem preučeval povratno reakcijo vodnega plina (RWGS) na različnih bakrovih 
katalizatorjih. Osredotočil sem se predvsem na vpliv katalitskih nosilcev na aktivnost 
katalizatorjev, le-to pa sem povezal tudi z opredelitvijo kemijske strukture in morfologije 
katalitskih materialov. Uporabil sem katalizatorje z 10 ut. % bakra, nanešenega na nosilce 
Al2O3, CeO2, TiO2, SiO2 in ZrO2. Za dodaten vpogled v mehanizme reakcije in transportne 
pojave v reaktorju sem razvil tudi matematični model sistema. Rezultati tega sklopa so bili 
objavljeni v znanstveni publikaciji.[94] 
4.1.1. Analiza katalizatorjev 
Katalizatorje sem pred reakcijo analiziral z različnimi analitskimi metodami, da bi pridobil 
čim več informacij o kemijski in morfološki sestavi reakcijsko aktivne površine. Uporabil sem 
naslednje analitske tehnike: Vrstična elektronska mikroskopija (SEM in EDX), rentgenska 
spektroskopija (XRD), temperaturno programirana resorpcija vodika (H2 TPD), temperaturno 
programirana redukcija z vodikom (H2 TPR), pulzna oksidacija z N2O (N2O TPO) in 
rentgenska fotoelektronska spektroskopija (XPS). Analize sem izvedel po sintezi in 
kalcinaciji, s prašnatim, še ne stisnjenim, vzorcem. Rezultati analiz so prikazani ter 





Slika 16: SEM slike vseh petih katalizatorjev - a) Cu/CeO2, b) Cu/Al2O3 c) Cu/TiO2, d) Cu/SiO2, e) Cu/ZrO2 
Na zgornji sliki (Slika 16) so prikazane slike elektronskega mikroskopa vseh petih 
katalizatorjev. Uporabljena napetost je bila 5 kV, za Cu/TiO2 in Cu/ZrO2 1 kV, velikost 
zaslonke pa 30 mikronov. Iz slik so razvidne morfološke lastnosti aktivne faze (bakra) kot 
tudi nosilca. Na primeru Cu/SiO2, Cu/Al2O3 in Cu/CeO2 vidimo, da ima baker visoko 
disperzijo po površini katalizatorja, vendar je v primeru SiO2 hkrati vidnih tudi več večjih 
aglomeratov. Pri teh katalizatorjih nosilec tvori relativno velike kristale, po katerih je baker 
razporejen po kristalnih ravninah. CeO2 in Al2O3 sta znana po tem, da dobro razporedita 
naneseni baker, ki na površini tvori stabilne nano-kristale.[95,96] Tudi za SiO2 je bilo v 
literaturi pokazano, da je možno doseči zelo dobro disperzijo bakra.[97,98] Do tega pride 
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zaradi močnih interakcij med SiO2 in bakrovimi atomi, veliko lahko pripomore tudi formacija 
Cu2SiO5(OH)2 faze.[99] Za Cu/TiO2 in Cu/ZrO2 je razvidno da sta nosilca sestavljena iz 
majhnih kristalnih delcev, ter da je baker očitneje vključen v to strukturo v bolj amorfni 
obliki. Iz literature vidimo, da je za ZrO2 značilna zelo močna interakcija med Cu in Zr ter 
vključitev bakra v strukturo (enkapsulacija)[100] kot tudi nastanek nano-zlitin na 
površini.[101] Podobno velja tudi za baker na TiO2, kjer se TiO2 lahko močno deformira, da 
se prilagodi bakrovim delcem.[102,103] To lahko prepreči tvorbo drobnih bakrovih kristalov 
in pripelje do nastanka večjih regij amorfnega bakra, ki imajo za reakcijo izpostavljen zgolj 
nizek delež površine. 
 
Slika 17: Rezultati rentgenske spektroskopije (XRD) za vseh pet katalitskih vzorcev. Označeni so vrhovi za 
različne kristalne strukture. 
Na zgornji sliki (Slika 17) so prikazani rezultati rentgenske spektroskopije za vseh pet 
katalizatorjev. Uporabljeni so bili sveži prahovi po sintezi in kalcinaciji. Pri Cu/Al2O3 sta 
opazna dve različni kristalni strukturi Al2O3, γ-Al2O3 s širokimi vrhovi pri 36, 45 in 66° in α-
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Al2O3 z bolj ostrimi vrhovi pri kotih 25,5, 36, 43, 52,5, 57,4 in 68°.[104] Intenziteta vrhov 
obeh faz je glede na šum relativno nizka, kar pomeni, da ima ta nosilec visok delež amorfne 
faze. Pri Cu/CeO2 so vidni vrhovi za kubično fluoritno strukturo CeO2 (JCPDS 34-0394). Za 
to fazo so značilni vrhovi pri 28, 32, 47 in 56 °.[105] Tudi pri tem materialu so signali 
relativno šibki, kar nakazuje na pretežno amorfno strukturo. Pri Cu/TiO2 so prisotni vrhovi za 
anatasni TiO2, ki imajo visoko intenziteto. Za to fazo so značilni vrhovi pri 25,5, 48, 54 in 55 
°, kot tudi trojni vrh pri 38°.[106] Tudi brukitni TiO2 izkazuje veliko vrhov, ki se prekrivajo z 
vrhovi za anatas.[107] Vendar je za brukit značilen močen vrh pri 31°, ki ga v našem primeru 
ni videti. Tako lahko trdimo, da je kristalni del tega nosilca anatasne oblike. Ta nosilec 
vsebuje znatno višji delež kristalne oblike kot Al2O3 in CeO2. Pri Cu/SiO2 vidimo pretežno 
prisotnost vrhov pri kotih, ki so značilni za kvarc.[108] Drugih kristalnih oblik je 
zanemarljivo malo. Pri Cu/ZrO2 je vidno veliko število vrhov, ki pa vsi ustrezajo monoklinski 
fazi ZrO2. 
Za bakrov oksid sta značilna vrhova pri 35° in 38°, ki ustrezata d-distancam 2,5 in 2,3 Å. Ta 
vrhova sta značilna za monoklinsko obliko CuO (JCPDS 41-0254, 05-0661). Vrhov za bakrov 
oksid pri Cu/Al2O3 ni videti, delno zaradi prekrivanja vrhov kot tudi zaradi visoke disperzije 
na tem katalizatorju, kar naredi vrhove širše in tudi zniža delež kristalnega bakrovega oksida v 
katalizatorju. Vrhovi za bakrov oksid so vidni le pri Cu/CeO2, Cu/SiO2 in Cu/TiO2. Pri vseh 
imajo relativno nizko intenziteto. Deloma je razlog zato nizka vsebnost bakra, deloma pa to 
nakazuje na prisotnost amorfnih oblik bakra na površini. Pri Cu/ZrO2 je razlog, da se teh 





Slika 18: Rezultati analize temperaturno programirane redukcije z vodikom (H2 TPR) za vseh pet katalitskih 
vzorcev 
Na zgornji sliki (Slika 18) so prikazani odzivi TCD detektorja pri temperaturno programirani 
redukciji katalitskih vzorcev. Med analizo se Cu2+ in Cu+ v vzorcu reducirata do Cu0. Za 
primerjavo med katalizatorji sem temperaturno območje razdelil na tri dele, ki predstavljajo 
različno temperaturo redukcije bakrove faze, in sicer α (<149 °C), β (149-208 °C) in γ (>208 
°C). Za α del redukcije je značilno, da se odraža kot prehoden razpotegnjen vrh. Načeloma ta 
del ustreza velikim kristalnim delcem CuO, ki so najbolj podvrženi redukciji zaradi nizke 
ravni interakcije z nosilcem, vrh pa je razpotegnjen zaradi široke porazdelitve velikosti teh 
kristalnih delcev.[111,112] Večina redukcije bakra se zgodi v območju β, ki ustreza bakru z 
relativno močno interakcijo z nosilcem, kar poviša temperaturo redukcije bakrovega oksida. 
Pri Cu/Al2O3 vidimo še vrh v γ območju, ki ima visoko temperaturo redukcije glede na ostale 
katalizatorje. To lahko pripišemo zelo močni interakciji bakrovega oksida z nosilcem, in 
verjetno gre za zelo dobro dispergiran baker ali baker, vgrajen v matrico Al2O3 kristala. 
Cu/Al2O3 izkazuje najvišjo razgibanost TPR profila, kar je posledica prisotnosti veliko 
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različnih oblik bakrovega oksida z različnimi interakcijami z nosilcem. Pri Cu/CeO2 pride 
poleg redukcije bakra tudi do redukcije CeO2 (vrh pri 200 °C). Na bakrovi površini prihaja do 
cepljenja H2, kar pospeši redukcijo CeO2 s prenosom H zvrsti iz bakra. Sam CeO2 se namreč 
reducira šele pri veliko višjih temperaturah (nad 500 °C).[113,114] Do tega fenomena pride 
tudi zaradi zelo močne interakcije med bakrom in CeO2.[95,115] Ker so katalizatorji 
uporabljeni za povratno reakcijo vodnega plina, je reducibilnost bakra na njihovi površini zelo 
pomemben faktor za reakcijo, saj vpliva na adsorpcijo vodika (reagenta) ter redoks cikel 
bakra pri reakciji. 
 
Slika 19: Rezultati analize temperaturno programirane desorpcije vodika (H2 TPD) za vseh pet katalitskih 
vzorcev 
Na zgornji sliki (Slika 19) so prikazani rezultati temperaturno programirane desorpcije vodika 
(H2 TPD). Iz te metode lahko izračunamo koncentracijo bakrovih mest, ki so izpostavljena 
plinu (in potemtakem omogočajo potek reakcije). Pri segrevanju vzorca se disociiran vodik 
desorbira iz bakra v obliki H2, kar lahko na TCD detektorju zaznamo kot razliko toplotne 
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prevodnosti med tokom plina čez vzorec in referenco. Iz čistega bakra se vodika navadno 
desorbira v temperaturnem območju -50 in 50 °C z vrhom pri približno 0°C.[116–118] Poleg 
vodika se lahko iz vzorca desorbira tudi morebitna vlaga. Pri višjih temperaturah se lahko 
desorbira tudi vodik, ki je difundiral globlje v strukturo, in s pospešeno difuzijo pri višjih 
temperaturah zopet pride na površino ter se desorbira. Pri Cu/Al2O3 je viden relativno visok 
vrh desorpcije vodika pri 0 °C, in še dodaten nizek vrh pri temperaturi 200 °C. Prvi vrh 
predstavlja desorpcijo disociiranega vodika na površini bakra, drugi pa najverjetneje vodik, ki 
je difundiral globlje v strukturo. Pri Cu/CeO2 je vrh vodika na bakru veliko nižji kot dva večja 
vrhova, ki ju opazimo nad 100 °C. V primeru CeO2 gre najverjetneje za desorpcijo vode, ki 
lahko nastane pri prehodni temperaturno programirani redukciji zaradi visoke lastnosti 
donacije kisika v nosilcu, ter v nosilec difundiranega vodika. Pri Cu/TiO2 in Cu/ZrO2 je signal 
vodika na bakru zelo nizek, kar kaže na nizko disperzijo bakra. Zaradi nizkega signala je 
občutno večji tudi vrh za desorpcijo vlage. Tudi pri teh dveh nosilcih je možen nastanek vlage 
zaradi dokaj dobre mobilnosti kisika v nosilcu. Pri Cu/SiO2 je viden oster vrh za desorpcijo 
vodika iz bakra, kar nakazuje na homogenost izpostavljenih bakrovih površin in majhen vpliv 
nosilca na energijo vezave vodikovih atomov na bakrove. Za določitev koncentracije 
površinskih aktivnih mest sem uporabil površino vrhov med -50 in 50 °C, poleg H2 TPD pa 




Slika 20: Pulzna N2O oksidacija bakrove površine pri nizki temperaturi (50 °C) za vseh pet katalizatorjev 
Na zgornji sliki (Slika 20) so prikazani rezultati eksperimenta N2O kemisorpcije za vse 
katalizatorje pri temperaturi 50 °C. Pri tej temperaturi se z N2O oksidira samo vrhnja plast 
bakrovih delcev, saj temperatura še ni dovolj visoko za globljo difuzijo kisika in oksidacijo 
celotnega Cu delca.[119,120] Vidni so signali masnega spektrometra (MS) za atomsko maso 
28, ki ustreza N2 in 30, ki ustreza NO fragmentu N2O. Prikazane so tudi površine vrhov. 
Porabi N2O za oksidacijo ustreza nižja površina vrha za 30 in višja površina vrha za 28. Vidno 
je, da se pri Cu/Al2O3 porabi največ N2O. To pomeni, da ima največ izpostavljenih 
površinskih bakrovih atomov. Pri katalizatorjih Cu/TiO2, Cu/ZrO2 in Cu/SiO2 je poraba N2O 
veliko nižja, kot bi pričakovali glede na aktivnost katalizatorja za RWGS. To nakazuje na 
možnost, da pri teh katalizatorjih bakrova mesta niso edina, ki omogočajo pospešen potek 
reakcije. K nižji porabi N2O pri Cu/SiO2 lahko pripomore tudi možnost zelo kompleksnih 
medfaznih struktur.[121] Pri katalizatorju Cu/CeO2 dobimo popolno porabo vseh pulzov N2O. 
Do tega pride zaradi oksidacije reduciranega CeO2. Torej Ce3+ prehaja v Ce4+ s porabo kisika 
iz N2O. Ker se CeO2 v prisotnosti bakra reducira že pri zelo nizki temperaturi (200 °C), na 
tem katalizatorju ne moremo reducirati bakra, brez da bi istočasno reducirali tudi CeO2. 
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Zaradi tega s to metodo ne izmerimo dejanske koncentracije izpostavljenih bakrovih aktivnih 
mest za katalizator Cu/CeO2. Končne določene koncentracije aktivnih mest za vse 
katalizatorje iz različnih metod zgoraj so prikazane v tabeli spodaj (Tabela 9), pri poglavju o 
rezultatih modela. Za dodaten vpogled v površino najbolj aktivnega katalizatorja (Cu/Al2O3), 
je bila za ta katalizator narejena še XPS analiza. 
 
 
Slika 21: XPS spekter za Cu/Al2O3 katalizator v celotnem območju veznih energij 
Na zgornji sliki (Slika 21) so prikazani rezultati XPS analize katalizatorja Cu/Al2O3. 
Prikazana je tudi atomska sestava površine. Vidimo, da je na površini bakrovih atomov v 
primerjavi z aluminijevimi približno 10 krat manj, kar se relativno dobro ujema z vsebnostjo 
bakra na katalizatorju, ki je približno 10 ut. %. To nakazuje na dobro disperzijo, saj je velik 






Slika 22: Cu2p XPS spekter Cu/Al2O3 katalizatorja 
Na zgornji sliki (Slika 22) je prikazan Cu 2p XPS spekter za vzorec Cu/Al2O3. Vrhova pri 
951,4 eV in 931,5 eV nakazujeta na Cu0 (reduciran baker) ali Cu+(Cu2O) bakrovo fazo na 
površini katalizatorja.[122,123] Namreč, za Cu2+ (CuO) fazo je značilen premik vrha proti 
933-934 eV.[123,124] Pri Cu2+ se tudi navadno pojavijo satelitski vrhovi pri 942 in 961 





Tabela 7: Dodatne izmerjene lastnost katalizatorjev: Vsebnost Cu in razmerje Cu/M iz EDX, specifična površina 
iz BET, volumen in velikost por iz živosrebrove porozimetrije in velikost kristalnih CuO delcev iz Scherrerjeve 
enačbe glede na širino vrhov iz XRD 


















Cu/Al2O3 11 24 212 116 




Cu/CeO2 8,8 12 85 59,6 
100 (10–100), 
150 (100–300) 4,9 





Cu/ZrO2 8,5 14 42 9,94 
20 (<40), 70 
(100–200) 9,6 
Cu/SiO2 9,1 16 23 3,05 
60 (<1000), 100 
(1000–10000) 10,5 
 
V zgornji tabeli (Tabela 7) so prikazane različne lastnosti katalizatorjev. Vsebnost bakra in 
razmerje med kovino in bakrom je bilo izračunano iz EDX. Vsebnost bakra je približno 10 ut. 
%, kar je pričakovati iz sintezne metode. Iz razmerja med bakrom in kovino lahko sklepamo 
na disperzijo bakra. Cu/Al2O3 izkazuje daleč najvišjo vrednost. Cu/CeO2 ima najnižje 
razmerje Cu/M, vendar vidimo, da ima veliko višjo specifično površino kot ostali trije 
katalizatorji, kar pomeni višjo totalno koncentracijo razpoložljivega bakra za reakcijo. V 
tabeli je prikazana tudi primerjava med specifično površino nosilca in končnega 
sintetiziranega katalizatorja. Pri večini materialov opazimo drastičen upad specifične 
površine. Do tega pride navadno zaradi blokiranja por v katalitskem materialu po nalaganju 
bakra kot tudi zaradi spremembe strukture nosilca. Al2O3 po precipitaciji bakra izgubi 45 % 
specifične površine, CeO2 pa 30 %. Do tega najverjetneje pride zaradi vsebnosti izredno 
majhnih por (<10 nm) v Al2O3, ki se lahko zamašijo z naloženim bakrom. CeO2 pa tako finih 
por ne vsebuje. TiO2 in ZrO2 izgubita zelo visok delež (60,5 in 76 %) začetne specifične 
površine. Kot je razvidno iz SEM slik, imata ta materiala zelo razgibani površini, vendar 
relativno malo majhnih por. Večina njune specifične površine tako pride iz drobno izklesane 
morfologije površine. Iz SEM slik je razvidno, da baker pri teh dveh katalizatorjih v amorfni 
obliki prekrije površino, kar znatno zniža specifično površino, medtem ko se pri Cu/CeO2 in 
Cu/Al2O3 na površino naloži v obliki drobnih kristalov. Pri Cu/SiO2 je upad specifične 
površine najbolj drastičen (87 %). Material ima relativno velik volumski delež velikih por. 
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Verjetno bi bilo, da lahko baker v tem katalizatorju zapre ustja teh velikih por, kar močno 
zniža specifično površino. To je delno vidno tudi iz SEM slik. Velikost kristalnih delcev CuO 
iz XRD kaže relativno majhne delce za Cu/Al2O3 in Cu/CeO2, kar pomeni dobro disperzijo 
bakra na teh nosilcih. Za ostale, manj aktivne katalizatorje, so velikosti delcev večje. Zato je 
za reakcijo na razpolago izpostavljenih manj bakrovih aktivnih mest. 
 
Slika 23: EDX analiza katalizatorja Cu/Al2O3 - (a) SEM slika, (b) Al EDXS, (c) Cu EDX 
Cu in Al EDX zajema in SEM slika delca Cu/Al2O3 katalizatorja so prikazani na zgornji sliki 
(Slika 23). Iz slike je razvidno, da je baker dobro dispergiran po površini nosilca in ni velikih 
aglomeriranih delcev. To je v skladu z ostalimi rezultati analitskih metod, ki so pokazali, da 
ima ta katalizator najvišjo disperzijo bakra.  
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4.1.2. Aktivnosti pri različnih pogojih 
Aktivnosti katalizatorjev sem izmeril na sistemu petih vzporednih reaktorjev s strnjenim 
slojem, kot je opisano v eksperimentalni sekciji. Eksperimente sem izvajal pri različnih 
temperaturah (280, 300, 320 340 in 360 °C), pretokih plina (0,005, 0,01, 0,02 in 0,04 g/min), 
tlakih (3 in 7 bar), in razmerjih reagentov (H2/CO2 = 0,66, 1 in 1,5). Pri teh obratovalnih 
pogojih v produktni zmesi ni bilo zaznati sledi metana, metanola in formaldehida. To je v 
skladu s pričakovanji, saj se metanol in formaldehid navadno tvorita pri višjih tlakih,[13,126] 
metan pa preferenčno nastaja pri uporabi drugih katalizatorjev, na primer nikljevih [127] ali 
rutenijevih[128]. Tako sta bila edina produkta voda in ogljikov monoksid. Aktivnost je zato 
pri vseh sledečih grafih predstavljena zgolj kot koncentracija ogljikovega monoksida v 
izstopnem plinu, in je linearno odvisna od konverzija reagentov, saj je reakcija ekvimolarna. 
Povprečna standardna deviacija izmerjenih koncentracij v stacionarnem stanju pri vseh 
eksperimentih je bila 0,00173. Povprečna elementna bilanca ogljika je bila 1,0003 s 
standardno deviacijo 0,00206. 
 
Slika 24: Tipičen primer spremembe koncentracij tekom eksperimentov pri različnih temperaturah, pogoji: 
Cu/CeO2, 0,005 g/min, 3 bar, H2/CO2 = 1,5 
Koncentracije tekom tipičnega eksperimenta, pridobljene iz plinskega kromatografa, so 
prikazane na zgornji sliki (Slika 24). Vidno je, da relativno hitro pride do stacionarnega 
stanja. Za izračun koncentracije sem uporabil zadnje 3 točke v stacionarnem stanju. 





Slika 25: Vpliv temperature in masne prostorske hitrosti na koncentracijo produkta za različne katalizatorje. 
Razmerje H2/CO2 = 1 
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Na zgornji sliki (Slika 25), je prikazana aktivnost različnih katalizatorjev pri različnih 
pretokih plina in različnih temperaturah. Iz slike je razvidno, da sta najbolj aktivna 
katalizatorja Cu/Al2O3 in Cu/CeO2. Cu/TiO2 in Cu/SiO2 izkazujeta približno polovično 
aktivnost, vendar je Cu/SiO2 pri najnižji temperaturi (280 °C) popolnoma neaktiven. Cu/ZrO2 
izkazuje najnižjo aktivnost. Cu/Al2O3 pri temperaturah 280, 300 in 320 °C izkazuje višjo 
aktivnost kot Cu/CeO2, pri temperaturi 340 °C je njuna aktivnost podobna, pri najvišji 
temperaturi (360 °C), pa je Cu/CeO2 bolj aktiven. Le-ta doseže tudi najvišjo koncentracijo CO 
(9 %), ki je pri najnižjem pretoku že zelo blizu termodinamskem ravnotežju (9,2 %). 
Razlog za drugačno temperaturno odvisnost Cu/CeO2 je v doprinosu nosilca k hitrosti 
reakcije. Znano je, da je za CeO2 značilna visoka mobilnost kisika na površini ter 
preklapljanje strukture s spreminjanjem oksidacijskega stanja cerijevih atomov (Ce3+/Ce4+). 
To omogoča, da se nosilec v tem primeru vključi v reakcijo, saj lahko reducira CO2 in se 
sproti sam reducira z vodikom, kot je prikazano na spodnji enačbi (En. 33).[95,96,129,130] 
𝐶𝑂2 + 𝐶𝑒(𝐼𝐼𝐼)𝑂𝑋 → 𝐶𝑂 + 𝐶𝑒(𝐼𝑉)𝑂𝑋                                      𝐸𝑛. 33 
Ker ta reakcija potrebuje višjo temperaturo kot povratna reakcija vodnega plina na bakru, 
opazimo bolj očiten doprinos temperature k aktivnosti Cu/CeO2 kot Cu/Al2O3. Od 
uporabljenih nosilcev lahko tudi TiO2 izkaže podobno obnašanje.[131] Pri Cu/Al2O3 ni 
pričakovati, da bi imel nosilec lahko bistveni vpliv na potek reakcije, vendar ima ta katalizator 
zaradi visoke specifične površine in disperzije bakra visoko aktivnosti tudi brez neposrednega 







Slika 26: Odvisnost koncentracije produkta od razmerja H2:CO2, za različne katalizatorje pri različnih 
temperaturah, pogoji: tlak = 3 bar, pretok plina = 0,01 g/min 
Vpliv razmerja reagentov je prikazan na zgornji sliki (Slika 26). Iz grafov je razvidno, da za 
vse katalitske materiale aktivnost upade, ko se odmaknemo od stehiometričnega razmerja 
(H2:CO2 = 1). Za manj aktivna katalizatorja (Cu/SiO2 in Cu/ZrO2) vidimo, da pri razmerju 
H2:CO2 = 1,5 začneta izkazovati aktivnost šele pri 320 °C, medtem ko pri stehiometričnem 
razmerju pride do blage konverzije že pri 300 °C. To obnašanje je pri Cu/SiO2 opazno tudi pri 
razmerju H2:CO2 = 0,67. Vidno je tudi, da je aktivnost Cu/Al2O3 bolj občutljiva na odstopanje 
od stehiometričnega razmerja, Cu/CeO2 pa malo manj. Do tega najverjetneje pride zato, ker 
aktiven nosilec omogoča reakcijo/kroženje intermediatov tudi, ko je aktivna bakrova površina 





Slika 27: Vpliv tlaka na koncentracijo produkta za različne katalizatorje pri različnih temperaturah. Razmerje 
H2:CO2 = 1, pretok plina = 0,04 g/min 
Odvisnost uporabljenih katalizatorjev od tlaka je prikazana na zgornji sliki (Slika 27). 
Katalizatorji sem testiral pri tlakih 3 in 7 bar. Pri katalizatorjih Cu/Al2O3 in Cu/TiO2 je bila pri 
višjem tlaku aktivnost višja. To je pričakovano, saj višji tlak pomeni višjo pokritost aktivnih 
intermediatov na površini katalizatorja, kar privede do višjih hitrost reakcije. Pri katalizatorjih 
Cu/CeO2 in Cu/SiO2 ne opazimo bistvene razlike med aktivnostjo pri različnih tlakih. To 
lahko nakazuje na dejstvo, da je na teh katalizatorjih prisotna izpostavljena površina bakra, ki 
se zasiči že pri relativno nizkih tlakih, kar pomeni, da višanje tlaka preko neke meje ne vpliva 
več na konverzijo. Poleg tega je pri Cu/CeO2 možnost, da večji del aktivnosti izhaja iz 
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interakcij z nosilcem. Aktivnost Cu/CeO2 bi bila potemtakem v veliki mera odvisna od 
hitrosti difuzije različnih intermediatnih zvrsti iz bakrove površino na nosilec in obratno. Ta 
hitrost difuzije ni odvisna od tlaka, zato lahko dobimo podobno aktivnost pri različnih tlakih. 
Difuzija zvrsti iz nosilca na baker lahko pripomore tudi k višji stopni pokritosti bakrove 
površine, kar pomeni, da se lahko že pri nižjih tlakih doseže previsoka pokritost za višanje 
hitrosti reakcije z višanjem tlaka. Cu/ZrO2 izkazuje kar precejšnjo odvisnost od tlaka, saj pri 
višjem tlaku postane aktiven pri nižji temperaturi, ter ima občutno višjo aktivnost. 
Iz testov aktivnosti je razvidno, da aktivnosti katalizatorjev ne sovpadajo idealno s količino 
bakra, izpostavljenega za reakcijo, ki smo jo pomerili z različnimi analitičnimi metodami. To 
pomeni, da imajo nekateri uporabljeni nosilci veliko večji vpliv na potek reakcije kot samo 
nevtralna podlaga. Poleg zmožnosti dobre disperzije bakra tako nosilci na proces vplivajo tudi 
z vplivom na atomsko stanje bakra preko različno močnih interakcij, tvorbo novih aktivnih 
mest na fazni mej med bakrom in nosilcem ter direktno vključitev čistega nosilca v reakcije 
adsorpcije, disociacije in prenosa zvrsti na aktivno kovino. Za dodaten vpogled v dogajanje na 
površini katalizatorjev, reakcijsko kinetiko in transportne pojave v reaktorju Sem razvil 
matematični model sistema. Rezultati le-tega in njihova interpretacija so predstavljeni v 
naslednjem poglavju. 
4.1.3. Rezultati modela 
V tem sklopu doktorskega dela sem razviti model reaktorja in kinetike za povratno reakcijo 
vodnega plina uporabil, da bi pridobil dodaten vpogled v dogajanje v reaktorju in na 
katalizatorju. Primerjal sem tri različne modele reaktorja z različnimi predpostavkami in 
različno kompleksnimi implementacijami snovnega transporta. Poleg tega sem na 
eksperimentalne podatke prilagajal koncentracije aktivnih mest na površini katalizatorjev, 
tako dobljene vrednosti pa primerjal z vrednostmi, katere sem določil z različnimi analitskimi 
metodami. Nekatere reakcijske konstante modela sem dodatno, da sem izboljšal točnost 
modelne napovedi za povratno reakcijo vodnega plina za katalizator Cu/Al2O3. 
4.1.3.1. Rezultati modelnih koncentracij in površinskih pokritosti 
Za prvi vpogled v delovanje modela sem naredil simulacijo preprostega idealno pomešanega 
pretočnega reaktorja (CSTR). Kot operacijske pogoje sem uporabil identični pogoje kot pri 
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enemu od narejenih eksperimentov, da bi lahko dobil hitro informacijo pri pogojih, 
relevantnih za eksperimentalno delo. Rezultati so prikazani spodaj. 
 
Slika 28: Časovna odvisnost modelnih koncentracij plinskih zvrsti in pokritosti površinskih zvrsti za CSTR 
reaktor pri pogojih: 360 °C, 4,5 cm3/min, volumen 0,7 mL, razmerje reagentov H2/CO2 = 1/1, tlak 3 bar 
Na zgornji sliki (Slika 28) je prikazana časovna odvisnost koncentracije plinskih zvrsti, 
označenih s prekinjeno črto, in pokritosti površinskih zvrsti, označenih z neprekinjeno črto. 
Ker je bila začetna koncentracija H2 in CO2 enaka in ker je reakcija ekvimolarna, črte za 
H2/CO2 in H2O/CO sovpadajo. Na začetku simulacije je koncentracija v plinski fazi enaka 
koncentraciji vhodnih plinov in površina katalizatorja je prazna (θ* = 0). Vidno je, da sistem 
po približno 10 sekundah že preide v stacionarno stanje. Za nadaljnje simulacije sem 
uporabljal čas simulacije 105 sekund, da je bilo stacionarno stanje zagotovljeno, saj bi se ta 
časovna skala lahko spremenila z drugačnimi reakcijskimi konstantami in obratovalnimi 
pogoji. Pokritosti in koncentracije v stacionarnem stanju so podane tudi v spodnji tabeli 
(Tabela 8). 
Tabela 8:Modelne koncentracije plinskih zvrsti in pokritosti površinskih zvrsti v stacionarnem stanju za CSTR 
reaktor pri pogojih: 360 °C, 4,5 cm3/min, volumen 0,7 mL, razmerje reagentov H2/CO2 = 1/1, tlak 3 bar 
Plinska zvrst H2 CO2 H2O CO 
C [mmol/l] 24,5 24,5 4,03 4,03 
Površinska zvrst CO2* CO* O* H2* H* 
Pokritost [/] 2,15×10-5 2,91×10-5 7,03×10-7 1,68×10-5 1,10×10-2 
Površinska zvrst OH* H2O* HCOO* * 




Vidno je, da je totalna pokritost površinskih zvrsti zelo nizka, večina katalizatorja (99 %) pa 
predstavljajo prosta mesta. Da bi dodatno preveril pokritosti pri drugih pogojih, sem naredil še 
simulacije pri različnih tlakih in temperaturah, katerih rezultati so prikazani spodaj. 
 
Slika 29: Skupna pokritost katalitske površine v odvisnosti od tlaka in temperature pri fiksni koncentraciji v 
plinski fazi z razmerjem plinov H2/CO2/H2O/CO = 42,9/42,9/7,1/7,1 
Na zgornji sliki (Slika 29) je prikazana celokupna pokritost katalitske površine z 
adsorbiranimi zvrstmi v odvisnosti od temperature in tlaka pri fiksni koncentraciji v plinski 
fazi. Plinske koncentracije, ki so bile uporabljene, so enake kot prej izračunane koncentracije 
v stacionarnem stanju pri izračunu CSTR modela. Pokritost v tem primeru pomeni seštevek 
pokritosti vseh površinskih zvrsti na katalizatorju, in je enaka 1 – θ*. θ* predstavlja prosta 
(nepokrita) mesta katalizatorja. Vidno je, da visoke pokritosti dosežemo zgolj pri nizkih 
temperaturah. Zato v našem sistemu pričakujemo, da bo pokritost nizka, kot je bilo vidno pri 
zgornjem primeru. Tudi s tlakom pokritost narašča. Do tega pride, ker je hitrost adsorpcije 
zvrsti na površino navadno odvisna od tlaka in ima aktivacijsko energijo blizu 0, reakcije 
desorpcije pa od tlaka niso odvisne in imajo navadno znatno reakcijsko energijo.[60] Tudi iz 





4.1.3.2. Razlike v uporabljenih reaktorskih modelih 
V prvem delu modeliranja sem med seboj primerjal različne tipe reaktorskih modelov, da bi 
dobil vpogled v to, kateri transportni pojavi so za naš sistem pri uporabljenih 
eksperimentalnih pogojih pomembni, in kako na model vplivajo določene poenostavitve. Med 
seboj sem primerjal tri različne modele. Prvi je idealni pretočni mešalni reaktor (CSTR), pri 
katerem se reaktor obravnava kot popolnoma homogeno pomešan, torej je koncentracija vseh 
plinskih zvrsti, ki zapuščajo reaktor, enaka kot povsod drugje v notranjosti reaktorja. Ta tip 
reaktorja je najpreprostejši in tudi računsko najmanj zahteven, rešuje se ga zgolj po času. 
Drugi tip reaktorja je reaktor s čepastim tokom (PFR). Pri tem reaktorju se poleg časa 
upošteva tudi lateralna sprememba koncentracij, pri tem pa se kot snovni transport uporabi 
samo konvekcija v smeri reaktorja. Za koncentracijo v radialni smeri se privzame, da se ne 
spreminja, saj nasutje katalizatorja omogoča dokaj homogeno tokovno polje. Tretji tip 
reaktorja je bil prav tako reaktor s čepastim tokom, le da se je pri tem upošteval tudi lateralni 
difuzijski prenos snovi (PFR-D). Za vse tri tipe reaktorskih modelov sem predpostavil, da se 
temperatura v reaktorju ne spreminja in je vselej enaka začetni temperaturi. Ta poenostavitev 
je mogoča zaradi relativno finega nasutja katalizatorja, ki omogoča dober prenos toplote in 
nizke maksimalne razdalje glavnine plinske faze od sten, nizkih pretokov reagentov, počasne 
reakcije in nizke toplotne kapaciteta plinske faze. Reaktorje sem primerjal pri procesnih 
pogojih, ki so bili enaki oziroma podobni uporabljenim eksperimentalnim pogojem, da bi se 
lahko vpliv posameznih pojavov čim bolj približalo mojemu sistemu. ReaktorjReaktorje sem 
primerjal pri enakem volumnu. PFR in CSTR sistema nista odvisna od ostalih dimenzij 
reaktorja, za PFR-D sistem pa sem spreminjal dolžino katalitskega nasutja pri istem volumnu 
nasutja, da bi preveril obseg vpliva difuzijskega snovnega prenosa pri različnih dolžinah 




Slika 30: Primerjava med CSTR, PFR in PFR-D modelnimi rezultati pri istem volumnu in različnimi dolžinami 
katalitskega nasutja. Prikazane so koncentracije produkta (CO) v odvisnosti od časa in dolžine reaktorja. 
Pogoji: 360 °C, 4,5 cm3/min, volumen 0,7 mL, razmerje reagentov H2/CO2 = 1/1, tlak 3 bar 
Na zgornji sliki (Slika 30) so prikazane koncentracije produkta CO v odvisnosti od časa in 
lateralne pozicije v reaktorju za različne matematične modele. Pri PFR-D je bila spreminjana 
tudi dolžina katalitskega sloja, pri čemer se je ohranjal volumen reaktorja. PFR in CSTR 
modela sta od tega razmerja neodvisna. Vidimo, da pri teh pogojih v PFR reaktorju dosežemo 
višjo koncentracijo produkta kot pri CSTR reaktorju. Namreč, v PFR reaktorju je v prvem 
delu reaktorja koncentracijska razlika med trenutno in ravnotežno koncentracijo višja, kar 
omogoča hitrejšo reakcijo. V CSTR-u pa je zaradi hitrega mešanja vhodni plin takoj 
razredčen, in nikoli ne dosežemo najvišje reaktivnosti. V kolikor bi bili še bližje ravnotežni 
konverziji, bi bila ta razlika še bolj očitna. Za PFR-D reaktor bi pričakoval, da je njegova 
učinkovitost nekje med idealnima CSTR in PFR reaktorjema. Difuzija namreč žene sistem v 
smeri popolnega pomešanja. Načeloma lahko pričakujemo, da bi se pri zelo močni difuziji 
lahko približali CSTR reaktorju. Ker je hitrost difuzije odvisna od lokalnega gradienta 
koncentracij, bo doprinos difuzijskega snovnega transporta večji pri manjših razdaljah. To je 
lepo opaziti iz rezultatov na sliki. Pri zelo kratkih nasutjih katalizatorja (pod 5 mm) pride do 
podobnega obnašanja kot pri CSTR, saj difuzija poskrbi za skoraj popolno mešanje v 
katalitskem sloju. Ko pa začnemo višati razmerje dolžine katalitskega nasutja in radijem 
reaktorja pri istem volumnu, pa se PFR-D reaktor po koncentracijskem profilu približna PFR 
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reaktorju. Da bi dodatno preučil ta efekt, sem naredil več bolj drobno razdeljenih simulacij 
glede na dolžino reaktorja, in rezultati so vidni spodaj. 
 
Slika 31: Vpliv dolžine reaktorja pri istem volumnu reaktorja na koncentracijo produkta, pogoji: 360 °C, 4,5 
cm3/min, volumen 0,7 mL, razmerje reagentov H2/CO2 = 1/1, tlak 3 bar 
Na zgornji sliki (Slika 31) je prikazana koncentracija produkta v odvisnosti od dolžine 
reaktorja. Vidno je, da je pri približno 10 cm obnašanje PFR-D reaktorja že praktično 
neločljivo od PFR reaktorja. Pri dolžini 1 mm pa pride že do praktično popolnega pomešanja, 
in situacija je podobna kot v CSTR reaktorju. V območju med tema vrednostima dobimo 
prehod iz ene v drugo skrajnost. Pri eksperimentih sem uporabljal dolžino nasutja 2,2 cm, ki 
je označena na grafu kot rdeča črta. Vidimo, da se nahajamo bližje PFR kot CSTR reaktorju. 
Vsekakor pa rezultati kažejo na to, da je za bolj natančno modeliranje potrebno upoštevati 
tudi difuzijski prenos snovi. 
Zgornje simulacije so bile narejene zgolj pri enih od obratovalnih pogojev zgolj za en 
katalizator, zato sem dodatno primerjal tipe uporabljenih modelov za vse eksperimentalne 
podatke in jih nato primerjal tudi z analitsko določenimi lastnosti katalizatorjev. To sem 




4.1.3.3. Prilagajanje koncentracije površinskih aktivnih mest katalizatorja 
Da bi izračunal, kakšne koncentracije površinskega bakra bi bilo za pričakovati glede na 
aktivnost katalizatorjev in kinetični model iz literature, sem izvedel postopek prilagajanja 
parametra koncentracije aktivnih mest na površini katalizatorja glede na eksperimentalne 
podatke. Postopek sem ponovil za vse tri tipe reaktorjev (CSTR, PFR in PFR-D). Tako 
pridobljeni paritetni diagrami so prikazani spodaj. 
 
Slika 32: Paritetni diagrami za različne tipe reaktorjev za vse katalizatorje, po prilagajanju koncentracije 
površinskih aktivnih mest na eksperimentalne podatke. 
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Na zgornji sliki (Slika 32) so prikazani paritetni diagrami po prilagajanju koncentracije 
aktivnih mest na eksperimentalne podatke. V kolikor bi se eksperimentalne vrednosti povsem 
ujemale z modelnimi, bi vsi eksperimentalni podatki (krogci) padli na modelno sredinsko 
črto. Ker temu ni tako, vidimo, da kinetični model iz literature ne more popolnoma popisati 
naših eksperimentalnih podatkov, tudi po prilagajanju koncentracije aktivnih mest. S 
koncentracijo aktivnih mest posredno spreminjamo hitrost spremembe koncentracij v plinski 
fazi, torej celokupno hitrost reakcije. Še zmeraj pa koncentracija aktivnih mest ne more 
popraviti napačnega popisa temperaturne odvisnosti hitrosti reakcije. Zato verjetno model iz 
literature nima popolnoma primernih aktivacijskih energij za naš sistem. Model je namreč 
narejen za čisto bakrovo površino Cu(1 1 1).[60] Na realnih katalizatorjih pa je situacija na 
površina veliko bolj kompleksna. Bakrovi delci izkazujejo več različnih kristalnih površin, 
primernih za reakcijo, kot so Cu(1 1 0), Cu(1 0 0) in Cu(1 1 1). Vsaka površina ima drugačne 
vrednosti kinetičnih konstant za površinske kemijske reakcije. Najhitreje naj bi reakcija 
RWGS potekala na Cu(1 1 1), malo manj na Cu(1 0 0) in najmanj na Cu(1 1 0).[132] Poleg 
tega imajo katalitski delci tudi ogromno površinskih termodinamskih defektov, ki obnašanje 
odmaknejo od popolne kristalne površine. Ker so bakrovi delci na površini relativno majhni in 
navadno približno okrogle oblike, vsebujejo znatno razmerje med kristalnimi površinami in 
mejami med njimi, kot tudi površinskimi tvorbami kot so stopničke in podobne nepravilnosti. 
Tudi za tovrstna mesta velja veliko drugačna aktivnost kot za čisto kristalno površino. Poleg 
nepravilnosti na samem bakru imajo, kot je bilo že prej omenjeno, velik vpliv na aktivnost in 
aktivna mesta tudi katalitski nosilci. Ti lahko direktno vplivajo na aktivnost bakrovih mest s 
spreminjanjem njihove okoliške elektronske gostote, s tvorbo novih aktivnih mest na fazni 
meji med bakrom in nosilcem, kot tudi s prenašanjem intermediatov med nosilnim materialom 
in bakrov ter destabilizacijo in adsorpcijo/desorpcijo le-teh.[124] Nekateri nosilci so lahko 
tudi sami po sebi aktivni za celoto ali določen del reakcijskega sistema. Zato je predpostavka 
modela, da uporabimo zgolj en tip aktivnih mest, zelo groba ocena dejanskega stanja. Vendar 
je zaradi kompleksnosti sistema, preparametriziranja in preveč zahtevnega računanja veliko 
bolje uporabiti en tip aktivnih mest, in morebitna odstopanja popisati z dodatnim 
prilagajanjem določenih reakcijskih konstant. 
Iz paritetnih diagramov je razvidno, da so rezultati pri PFR in PFR-D modelih razporejeni 
nekoliko ožje okrog modelne črte kot pri CSTR reaktorju. To nakazuje na rahlo boljšo 
napovedno točnost teh dveh kompleksnejših tipov modelov. Za bolj realno primerjavo pa je 
potrebno gledati kvantitativne vrednosti iz prilagajanja pridobljenih koncentracij aktivnih 
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mest za vsak tip reaktorja ter jih primerjati z eksperimentalno izmerjenimi vrednostmi. Ti 
rezultati so prikazan v spodnji tabeli. 
Tabela 9: Primerjava koncentracije aktivnih mest katalizatorjev, pridobljenih z modelnim prilagajanjem na 
eksperimentalne podatke kot tudi z direktnimi analitičnimi metodami katalitskih vzorcev 
Katalizator 
Koncentracija mest – model 
[µmol/gkat] 
Koncentracija mest – analiza [µmol/gkat] Koncentracija 
Cu (10 ut. %) 
CSTR PFR-D PFR H2 TPD N2O TPO XRD 
Cu/Al2O3 11,92 8,96 8,66 17,46 18,53 845 1573,7 
Cu/CeO2 8,95 6,56 6,41 4,65 / 655 1573,7 
Cu/TiO2 2,25 1,94 1,91 0,68 0,84 365 1573,7 
Cu/SiO2 2,30 2,18 2,12 4,83 0 306 1573,7 
Cu/ZrO2 0,61 0,57 0,56 0,18 0,63 334 1573,7 
 
V zgornji tabeli (Tabela 9) so prikazane koncentracije aktivnih bakrovi mest na površini 
katalitskih vzorcev. Prikazane so tako koncentracije pridobljene iz modela s prilagajanjem na 
eksperimentalne podatke, kot tudi direktno izmerjene s pomočjo analiznih metod N2O in H2 
TPD. Pri N2O predvidevam, da se čisti površinski baker oksidira do CuO tako, da se ena 
molekula N2O porabi na eno aktivno mesto katalizatorja, pri H2 TPD pa se vsako bakrovo 
mesto zasede z eno od dveh -H zvrsti iz disociacije vodika na površini bakra. Tako z eno 
molekulo H2 izmerimo dve aktivni bakrovi mesti. Koncentracija iz XRD je preračunana preko 
velikosti kristalnih delcev, izmerjenih z XRD metodo. Izračun predpostavlja, da so delci 
popolne hemisfere, in izračuna koncentracijo bakrovih atomov na njihovi površini. V tabeli je 
prikazana tudi koncentracija 10 ut. % bakra. Pri drugih metodah bi tako številko dobili pri 100 
% disperziji, torej, ko bi bil celoten baker izpostavljen in na voljo za reakcijo. 
Iz koncentracij mest, dobljenih iz prilagajanja modelnih vrednosti, je razvidno, da CSTR 
reaktor potrebuje za doseganje istih aktivnosti znatno višjo koncentracijo aktivnih bakrovih 
mest na površini katalizatorja kot ostali tipi reaktorjev. Razlog za to je opisan zgoraj, pri 
poglavju o primerjavi reaktorjev. Tudi iz teh rezultatov je vidno, da je naš sistem po 
obnašanju veliko bližje PFR kot CSTR modelu, saj je dolžina katalitskega nasutja 2,2 cm pri 
teh pretokih plina dovolj dolga, da difuzija nima zelo močnega vpliva na pomešanje v 
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reaktorju. Očitno je tudi, da so razlike med reaktorskimi modeli veliko manjše pri manj 
aktivnih katalizatorjih. Tako na primer pri Cu/ZrO2 CSTR reaktor potrebuje 8,9 % več 
aktivnih mest kot PFR reaktor, pri Cu/Al2O3 pa 11,8 %. Ker pri slednjem dosežemo višje 
konverzije, je gonilna sila v razliki koncentracij močneje znižana v primeru CSTR reaktorja, 
zato je potrebna višja relativna koncentracija aktivnih mest. Kot je omenjeno zgoraj, bi bila ta 
razlika še veliko višja, če bi imeli pri nekem katalizatorju večino meritev blizu 
termodinamskega ravnotežja. 
Za primerjavo med modelnimi in izmerjenimi vrednosti so bile modelne vzete za primer PFR-
D, saj je bilo vidno, da je ta tip reaktorskega modela najbolj točen pri teh obratovalnih 
pogojih. Vidimo, da so številke iz XRD metode za 2 velikostna razreda višje. Kot prvo je 
razlog za to velika napaka pri ocenjevanju širitve vrhov za izračun iz Scherrerjeve enačbe, saj 
je bil signal za CuO izredno šibak. Poleg tega lahko zelo majhni delci močno razširijo vrhove, 
hkrati pa je njihov masni delež nizek, torej iz te metode ne dobimo nujno povprečne 
vrednosti. Načeloma gre glede na literaturo veliko bolj zaupati meritvam H2 TPD in 
N2O.[116,119,120] Tudi pri teh meritvah opazimo določene razlike. Za katalizator Cu/Al2O3 
vidimo približno dvakrat višjo količino aktivnih mest glede na model proti pomerjenih s tema 
metodama. Razen tega iz obeh metod dobimo zelo podoben rezultat. Pojasnitev višjega števila 
izmerjenih delcev bi bilo pripisati visoki disperziji, kar pomeni veliko manjšo velikost 
bakrovih delcev kot pri ostalih katalizatorjih. Ti drobni delci bi lahko imeli nižjo aktivnost za 
RWGS. Možno je namreč, da zaradi izpostavljenih drugih kristalnih ravnin in velikega števila 
nepravilnosti normalizirana aktivnost bakrovih nanodelcev upade s preveliko disperzijo.[133] 
Za CeO2 iz N2O bi bilo mogoče dobiti vrednosti za koncentracijo aktivnih mest, saj se je z 
N2O oksidiral tudi reduciran CeO2, kot je opisano že v delu o analizi katalizatorjev. S H2 TPD 
je bila za ta katalizator dobljena vrednost, ki je precej blizu vrednosti iz modela. Razlika bi 
lahko izhajala iz že prej omenjene aktivnosti nosilca pri tem katalizatorju, kar privede do nižje 
koncentracije aktivnih mest bakra, potrebne za doseganje iste aktivnosti. Tudi pri katalizatorju 
TiO2 pride do nižje izmerjene koncentracije bakra, kot bi bilo pričakovati. Tudi v tem primeru 
bi lahko rekli, da gre za aktiven nosilec, saj ima TiO2 podobno sposobnost oksidacije in 
prenašanja zvrsti iz in na aktivno fazo kot CeO2. Pri SiO2 je bila koncentracija iz H2 TPD 
bistveno višja kot modelna, kar zopet nakazuje na nižjo aktivnost določenega bakra na 
površini SiO2. To bi lahko bila posledica negativnega vpliva nosilca na okoliške bakrove 
atome. Za ta katalizator pri N2O nisem izmeril skoraj nič bakra. To bi se lahko pojasnilo z 
reoksidacijo reduciranih bakrovih delcev iz nosilca pred izpostavitvijo N2O. Pri ZrO2 je 
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podobno kot modelno določena koncentracija izmerjenih aktivnih mest zelo nizka, in razlike 
med metodama so lahko predvsem posledica eksperimentalne napake in visokega nivoja 
šuma. 
4.1.3.4. Dodatno prilagajanje kinetičnih konstant na primeru Cu/Al2O3 
Da bi dodatno izboljšal napovedna točnost modela, sem za katalizator Cu/Al2O3 naredil še 
dodatno numerično regresijsko prilagajanje kinetičnih konstant. Pred začetkom prilagajanja 
konstant sem naredil še občutljivostno analizo, da bi preveril, katere konstante so najbolj 
kritične za ta sistem. To sem izvedel s spreminjanjem posameznih konstant za reakcije v 
normalno in povratno smer za določen faktor, in beleženjem njihovega vpliva na 
koncentracijo produkta v reaktorski izhodni zmesi. 
 
Slika 33: Rezultati občutljivostne analize. Pogoji: CSTR reaktor, 360 °C, 4,5 cm3/min, volumen 0,7 mL razmerje 
reagentov H2/CO2 = 1/1, tlak 3 bar 
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Rezultati občutljivostne analize so prikazani na zgornji sliki (Slika 33). Vidno je, da je sistem 
močno občutljiv na reakcije adsorpcije in desorpcije plinskih zvrsti. To je v skladu s 
pričakovanji, saj te direktno vplivajo na prenos zvrsti iz plina na površino in obratno, ter lahko 
povzročijo blokado aktivnih mest na površini, ki so na voljo za reakcijo. Od reakcij adsorpcije 
in desorpcije je bila najbolj občutljiva reakcija za CO2. V modelu sta ločeni obravnavani 
adsorpcija H2 in disociacija H2* na H*, ki sta v nekaterih modelih sklopljeni v eno 
reakcijo.[13,134] Vidimo, da sta obe reakciji približno enako občutljivi na spremembe 
parametrov. Torej ob pomembno vplivata na potek celokupne reakcije. Od površinskih reakcij 
vidimo, da sta skoraj povsem nepomembni kinetični konstanti reakciji razklopa in 
rekombinacije površinsko vezane vode in OH* zvrsti. Tudi reakcija disociacije CO2* ni 
občutljiva na spremembe konstant. Konstante ostalih površinskih reakcij pa lahko 
signifikantno vplivajo na potek pretvorbe H2 in CO2. Tovrstna analiza nam ne razkrije 
zanemarljivih reakcij v sistemu – lahko so namreč tako hitre, da spremembe konstant ne 
vplivajo na njihov doprinos k reakcijski mreži, saj je njihova hitrost pogojena predvsem z 
nizkimi koncentracijami v njih vpletenih zvrsti. Dobimo pa iz te analize dobre smernice, 
katere reakcijske konstante se splača prilagajati, da izboljšamo model s čim manjšimi 
spremembami čim manjšega števila parametrov. Glede na te rezultate sem se odločil, da bom 
za izboljšanje kinetičnih parametrov za Cu/Al2O3 katalizator prilagajal konstante za reakcijo 
številka 3, torej adsorpcijo in desorpcijo CO2. Poleg zgoraj izračunane občutljivosti je ta 
reakcija preferenčna tudi zaradi opažanja odstopanja izmerjenih vrednosti disperzije od 
modelno določenih, ki je bilo argumentirano z obliko delcev. Predvidevam, da so ravno 
reakcije adsorpcije in desorpcije močno spremenjene pri drugačno izpostavljenih kristalnih 




Slika 34: Paritetna diagrama za Cu/Al2O3 pred prilagajanjem (levo) in po prilagajanju (desno) kinetičnih 
parametrov za reakcijo adsorpcije in desorpcije CO2, za PFR-D reaktorski model. Uporabljena je bila 
povprečna koncentracija aktivnih mest, izmerjena z N2O TPO in H2 TPD 
Na zgornji sliki (Slika 34) so prikazani rezultati prilagajanja kinetičnih parametrov reakcije 
adsorpcije in desorpcije CO2 za Cu/Al2O3 katalizator za PFR-D model. Koncentracija aktivnih 
mest je bila analitično določena koncentracija, in sicer povprečna vrednost med H2 TPD in 
N2O metodama. Vidno je, da sprememba kinetičnih parametrov močno izboljša natančnost 
modela, saj poleg manjšega zamika eksperimentalnih vrednosti poskrbi tudi za ožji paritetni 
diagram. Končne vrednosti kinetičnih parametrov pa so prikazane v spodnji tabeli (Tabela 
10). 
Tabela 10: Kinetični parametri reakcije adsorpcije in desorpcije CO2 pred in po prilagajanju na 
eksperimentalne podatke za Cu/Al2O3 
Kinetični parameter Izvirna vrednost Prilagojena vrednost Razmerje 
Anaprej 4,00×1012 s-1 2,98×1012 s-1 0,746 
Eanaprej 2,22×101 kJ/mol 1,71×101 kJ/mol 0,770 
Anazaj 1,00×101 Pa-1s-1 1,20×101 Pa-1s-1 1,198 
Eanazaj 0 kJ/mol 0 kJ/mol / 
 
Iz dela o povratni reakciji vodnega plina lahko povzamem, da je za dobro razumevanje 
dogajanja na katalitski površini potrebna kombinacija veliko analitskih tehnik, preučevanja 
aktivnosti pri čim širšem spektru različnih obratovalnih pogojev ter uporaba kinetičnih 
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površinskih modelov za dodatne informacije o sistemu. Vidno je, da je izbira nosilca zelo 
pomembna za aktivnost katalizatorja, tako preko zagotavljanja disperzije bakra kot tudi 
neposrednega vpliva na aktivnost bakra in aktivnosti nosilca za samo reakcijo. Za naš sistem 
je najbolj primeren model reaktorja s čepastim tokom, kjer je potrebno upoštevati tudi 
lateralno difuzijo, ki je znatna. Rezultati modela, analitskih metod ter meritev aktivnosti 




4.2. Suhi reforming metana 
Suhi reforming metana sem izvajal v plazemskem reaktorju z iskro, saj je za to vrsto 
generirane plazme značilno, da ima višjo temperaturo plina, kot plazma z dielektrično 
pregrado.[19] To pomeni, da sta pri plazmi z iskro pomembna oba doprinosa k reaktivnosti, 
tako toplota kot tudi direktna aktivacija molekul z elektronskimi trki. To je pomembno za suhi 
reforming, saj je reakcija endotermna in zaradi termodinamike dosežemo višjo konverzijo pri 
višjih temperaturah. Reakcijo sem izvajal tako s čisto plazmo kot tudi s kombinacijo plazme s 
katalizatorjem in/ali z dodatnim zunanjim gretjem. 
4.2.1. Rezultati reakcije s čisto plazmo 
Za prvi set eksperimentov sem uporabljal čisto plazmo, kjer sem preučeval vpliv različnih 
parametrov na kinetiko procesa. Preizkusil sem različna razmerja reagentov (CH4 in CO2), 
različne totalne pretoke reagentov ter različne moči plazme. Reakcijo sem vseskozi izvajal pri 
atmosferskem tlaku. 
4.2.1.1. Fotografije razelektritve z iskro 
Za primerjavo sem fotografiral razelektritev v čistem dušiku in v mešanici metana in 
ogljikovega dioksida. Fotografiji sta prikazani spodaj.  
 
Slika 35: Plazemski reaktor z iskro - a) fotografija razelektritve v čistem dušiku in b) fotografija razelektritve v 
CH4/CO2 pri naslednjih pogojih: CH4/CO2 = 40/60, pretok 200 cm3/min, SEI=367 kJ/mol 
Na zgornji sliki (Slika 35) sta prikazana fotografije plazemske razelektritve z iskro v 
uporabljenem reaktorju. Na sliki (a) je prikazana fotografija razelektritve plazemskega 
reaktorja v toku čistega dušika. Vidna je emisija fotonov v vidnem spektru vijolične barve, ki 
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je značilna za relaksacijo vzbujenih N2 in N2+ zvrsti v dušikovi plazmi, ki nastanejo s trki 
elektronov.[135] Na sliki (b) je prikazana tudi razelektritev v mešanici metana in CO2, ki ima 
drugačen emisijski spekter, ki se spremeni tekom poteka reakcije (drugačna emisija v sredini 
razelektritve, kjer se nahaja plin, ki je v plazmi več časa). 
4.2.1.2. Vpliv razmerja reagentov 
Na začetku sem pomeril vpliv razmerja CH4/CO2 v vstopnem plinu na potek reakcije. 
Koncentracijo CH4 v CO2 sem povečeval od 20 do 45 %. Pri višjih koncentracijah metana 
(>45 %) je prišlo do prehitre formacije čistega ogljika, ki se je nabral na stenah reaktorja in 
elektrodah, ter destabiliziral plazmo, preden bi lahko bile pridobljene ustrezno zanesljive 
kinetične meritve. Vse eksperimente sem izvajal pri pretoku 200 cm3/min. Vhodna napetost 
generatorja je bila 140 V, izmerjeni tok pa 0,39 A, kar ustreza specifični vstopni energiji 
(SEI) 367 kJ/mol. 
 
Slika 36: Vpliv razmerja reagentov (koncentracije CH4 v CO2) na porazdelitev plinskih produktov (pogoji: 
pretok 200 cm3/min, SEI 367 kJ/mol) 
Na zgornji sliki (Slika 36) je prikazana koncentracija izhodnih plinov iz sistema. Dušik, ki je 
dodan toku produktov po reaktorju za potrebe internega standarda, ni prikazan. Vidimo, da 
produkt sestoji večinoma iz sinteznega plina in vsebuje zelo malo stranskih produktov. 
Glavna stranska produkta sta etilen in čisti ogljik. Koncentracija etilena narašča z višanjem 
koncentracije metana v vstopnem toku, vendar je zanemarljivo nizka. Pri eksperimentih z 
višjo vsebnostjo metana v zmesi reagentov (več kot 45 %) je prišlo do zelo visoke hitrosti 
formacije trdnega ogljika, ki se je odlagal na stene reaktorja in elektrodi, ter zelo hitro 




Slika 37: Vpliv razmerja reagentov (koncentracije CH4 v CO2) na a) konverziji obeh reagentov in b) energijsko 
porabo na mol sinteznega plina in volumski delež sinteznega plina v produktu (pogoji: pretok 200 cm3/min, SEI 
367 kJ/mol) 
Na zgornji sliki (Slika 37 - a) sta prikazani konverziji obeh reagentov v odvisnosti od količine 
metana v vstopnem plinu. Zaradi stehiometrije (pri suhem reformingu se porabi ena molekula 
CO2 na eno molekulo metana) so dosežene višje konverzije pri razmerjih bližje 
stehiometričnim (višjih koncentracijah metana). Na isti sliki (Slika 37 - b) je prikazana 
koncentracija pridobljenega sinteznega plina kot tudi energijska cena za mol sinteznega plina. 
Tudi tukaj opazimo, da je cena bolj ugodna pri višjih koncentracijah CH4. Opazno pa je, da se 
že pri 45 % metana začne opazen padec dobitkov sinteznega plina zaradi višje selektivnosti 
do čistega ogljika. 
Glede na te eksperimente sem določil, da je za ta proces najbolje uporabiti razmerje CH4/CO2 
= 2/3. Pri tem razmerju dobimo dobro konverzijo, ceno sinteznega plina, hkrati pa še ne pride 
do pretirane formacije ogljika, in plazma lahko obratuje nemoteno dlje časa. 
4.2.1.3. Vpliv moči plazme in pretoka plina 
Za naslednji set eksperimentov sem preveril vpliv vnesene energije v plazemski sistem na mol 
plina (SEI). To sem naredil na dva načina - prvi je višanje moči plazme z višanjem vhodne 
napetosti v generator, drugi pa spreminjanje plinskega pretoka pri isti moči plazme, kar se je 
poznalo v nižji energiji na mol vhodnega plina. Da bi se lahko primerjalo oba načina, sem 
izvedel kombinacijo obeh pristopov. Reakcijo sem preučeval pri razmerju CH4/CO2 = 40/60, 
ter pretokih plina 100, 150 in 200 cm3/min in vhodnih napetostih med 90 V in 160 V. Razpon 





Slika 38: Vpliv moči plazme na porazdelitev produktov, pogoji: CH4/CO2 = 2/3 
Na zgornji sliki (Slika 38) so prikazane koncentracije različnih plinov v produktni zmesi. 
Očitna je višja konverzija CH4 in CO2 pri višji vhodni energiji, hkrati pa ni bistvene razlike 
med razmerjem CO in H2. Vidimo tudi, da koncentracija acetilena znatno upade pri višjih 
močeh plazme, kar nakazuje na to, da je le-ta lahko intermediat oziroma ni stabilna zvrst v 
plazmi. Iz teh rezultatov je razvidno, da lahko proces obratuje v širokem območju specifičnih 
vhodnih energij brez bistvenega vpliva na selektivnost produktov.  
 
Slika 39: Vpliv moči plazme na a) konverziji obeh reagentov in b) energetsko porabo na mol sinteznega plina in 




Iz zgornje slike (Slika 39 - a), ki prikazuje vpliv specifične energije na konverziji obeh 
reagentov, je razviden jasen trend višanja konverzije z višanjem vhodne energije. Vidno je, da 
je konverzija precej neodvisna od pretoka, v kolikor vzdržujemo isto specifično vhodno 
energijo. Pri preizkušenih pogojih je bila dosežena najvišjo konverzijo 78 % za metan in 73 % 
za CO2, ki bi se jo dalo še povišati z višanjem vhodne energije. Na isti sliki (Slika 39 - b) je 
prikazana koncentracija sinteznega plina v produktu ter poraba električne energije za 
generacijo enega mola sinteznega plina. Vidimo da je pri višjih konverzijah energijska cena 
višja. Do tega pride zaradi višanja energijskih izgub, najverjetneje zaradi višje stopnje gretja 
plina, ki nato odda to energijo v okolje. Za aplikacijo tega procesa v industriji bi zato morali 
narediti detajlno ekonomsko bilanco, kjer bi upoštevali cene elektrike in reagentov, da bi 
prišli do obratovanje pri optimalni specifični vstopni energiji za maksimalen dobiček.  
Iz rezultatov je razvidno, da je v preučevanem območju glavni faktor za stopnjo poteka 
reakcije specifična vhodna energija. Ker ni bistvene razlike, če le-to povišamo z višanjem 
moči plazme ali nižanjem pretoka plina, to omogoča široko okno obratovalnih pogojev s 
predvidenim delovanjem. 
4.2.1.4. Vpliv dodanih (C2) nečistoč  
Dejanski zemeljski plin iz industrije vsebuje veliko nečistoč, kot so C2 in višji 
ogljikovodiki.[136,137] Zato je ključno, da je proces pretvorbe metana zmožen obratovanja z 
zemeljskim plinom s čim manj predhodnimi koraki prečiščevanja, tako zaradi elementnega 
izkoristka kot tudi zaradi nižanja stroškov surovine. Zato sem preveril, kako tovrstne 
nečistoče vplivajo na proces. Ker zemeljski plin poleg metana vsebuje največ C2 
ogljikovodikov, sem k vhodnemu plinu dodajal različne koncentracije etilena. Naredil sem set 
štirih eksperimentov z različnimi razmerji metana, etilena ter ogljikovega dioksida. Za prvi 
eksperiment nisem dodal etilena (CH4/CO2 = 2/3) in je služil kot kontrolni eksperiment. Pri 
naslednjih dveh eksperimentih sem 5 in 10 cm3/min toka metana zamenjal z istim volumskim 
(molskim) tokom etilena. Pri zadnjem eksperimentu pa sem 10 cm3/min zamenjal z istim 




Slika 40: Vpliv koncentracije nečistoč (etilen) na a) konverzijo in b) porazdelitev CO/H2, pogoji: pretok 100 
cm3/min, SEI 410 kJ/mol  
Konverzije vseh reagentov in razmerja CO/H2 v produktni zmesi so prikazani na zgornji sliki 
(Slika 40). Iz slike je razvidno, da zamenjava nekega števila molov s številom molov etilena 
nima bistvenega vpliva na konverzije reagentov, je pa opazen rahel padec konverzije metana 
in CO2. Tudi razmerje sinteznega plina se ne spremeni bistveno. Ko pa zamenjamo masni tok 
metana z etilenom, opazimo občutljiv porast razmerja CO/H2. Tudi konverzije se povišajo, 
vendar še zmeraj niso bistveno višje kot pri kontrolnem eksperimentu. Do povišanja CO v 
produktni zmesi pride zaradi nižjega totalnega molskega deleža vodikovih atomov v vhodni 
zmesi. 
Iz eksperimentov je razvidno, da proces ni pretirano občutljiv na dodane nečistoče 
(ogljikovodike) tudi pri visokih dodanih koncentracijah (četrtina metana zamenjana z 
etilenom). To pomeni, da je obetaven za uporabo surovega zemeljskega plina, kjer so prisotne 
nečistoče, katerih vsebnosti se lahko spreminjajo tudi tekom obratovanja. 
4.2.1.5. Časovna stabilnost obratovanja 
Ker je za tovrstnem proces izjemno pomembna stabilnost obratovanja, sem naredil še 
eksperiment s čim daljšim neprekinjenim obratovalnim časom reaktorja. Eksperiment sem 




Slika 41: Časovna odvisnost koncentracije plinov v izhodni produktni zmesi pri stabilnostnem eksperimentu, 
pogoji: 100 cm3/min, 110 V, CH4/CO2 = 2/3 
Rezultati stabilnostnega testa so prikazani na zgornjem grafu (Slika 41). Prikazani so 
volumski deleži posameznih frakcij v produktni izhodni zmesi. Celoten eksperiment je trajal 
približno 260 minut. Po tem času se je na stenah reaktorja nabralo dovolj ogljika, da se je 
plazma destabilizirala, konverzija je padla na 0 % in zaradi varnosti je bil eksperiment 
prekinjen. Vidno je, da se tekom tega časa kljub znatnem nalaganju ogljika celokupen potek 
procesa bistveno ne spreminja. Ogljik, ki se tvori med elektrodama, se namreč med procesom 
avtomatično odstranjuje zaradi toplote in interakcije s plazmo. Končno je plazma 





Slika 42: Slika reaktorja z iskro a) pred in b) po reakciji stabilnostnega testa in shemi c) normalnega 
obratovanja plazme ter d) destabilizirane plazme zaradi poogljičenja 
Iz zgornje slike (Slika 42) je razvidna visoka stopnja odloženega ogljika na stenah reaktorja 
po končanem eksperimentu (a). Za primerjavo je prikazan tudi čist reaktor pred reakcijo (b). 
Med normalnim obratovanjem se plazma tvori po najkrajši poti med elektrodama, to je v 
kanalu med votlima elektrodama, kot je prikazano na shemi (c). Ko se na steni nabere dovolj 
ogljika, da ta tvori električno prevodno plast, postane preferenčna pot razelektritve iz 
elektrode na ogljikovo plast, saj ogljik v tem primeru zmanjša efektivno razdaljo za 
razelektritev skozi plin. Ker je elektroda zelo blizu stene (0,5 mm), se plazma začne tvoriti kot 
je prikazano na shemi (d). Pri takem obratovanju se aktivira zelo majhen volumen plina in 
dosežena konverzija je zanemarljivo nizka. 
Iz eksperimenta lahko povzamemo, da proces stabilno obratuje z enako konverzijo in 
selektivnostmi več kot 4 ure, nato pa se plazma destabilizira zaradi nalaganja ogljika na stene. 
Problem bi bil zelo učinkovito rešljiv z uporabo večjih dimenzij reaktorja in višjih razdalj 
med elektrodami in steno reaktorja. Bolj industrijsko naravnana rešitev bi bila uporaba 
ciklonskih separatorjev. Smiselnost le-teh bi bilo mogoče preveriti z obstoječimi modeli s 
fluidno dinamiko.[138] Z rešitvijo tega problema menim, da bi lahko reaktor obratoval zelo 
dolgo časa, saj proces ne vsebuje katalizatorja, ki bi se deaktiviral, fizična obraba elektrod in 





4.2.1.6. Mikroskopske analize naloženega ogljika 
 
Slika 43: SEM slika ogljika a) odloženega na elektrodi in b) odloženega po stenah/volumnu reaktorja po reakciji 
pri pogojih: CH4/CO2 = 70/30, 100 cm3/min pretok, 130 V napajalna napetost 
Dodatno sem naložen ogljikov material preučil z metodo elektronske mikroskopije, kot je 
prikazano na zgornji sliki (Slika 43). Vidno je, da se na elektrodi odlaga plastovit ogljik, na 
stenah in volumnu reaktorja pa zelo fini delci/niti ogljika. Iz tega lahko sklepamo, da se ogljik 
na elektrodi tvori iz plazme direktno na ogljikovo podlago, medtem ko se ostali ogljik tvori v 
plinski fazi in se poveže v trdne delce zelo majhnih velikosti, ki jih nato tok plina raznosi po 
reaktorju. Pri večini pogojev ogljik na elektrodi ne zraste do te mere, ta eksperiment pa sem 
naredil pri presežni koncentraciji metana (CH4/CO2 = 7/3), kjer je bila zagotovljena zelo hitra 
formacija čistega ogljika. Proces ima potencial generacije uporabnih ogljikovih nanodelcev, v 
kolikor je mogoče zasnovo reaktorja narediti tako, da lahko ogljik tekom reakcije zapušča 
reaktor z izhodnim plinom. Tudi v obstoječi literaturi so ugotovili vrednost tovrstnega ogljika, 




4.2.2. Uporaba dodatnega gretja in katalizatorja 
Da bi še dodatno izboljšal konverzijo in dobitek sinteznega plina, sem proces izvedel tudi z 
uporabo kombinacije plazme in katalizatorja, plazme in dodatnega zunanjega gretja, ter 
plazme, zunanjega gretja in katalizatorja. 
4.2.2.1. Uporaba Ni- strukturirane katalitske pene  
Prvi set eksperimentov sem naredil pri razmerju CH4/CO2 = 2/3, pretoku 100 cm3/min in 
napetosti 110 V. Za te eksperimente nisem uporabljal dodatnega zunanjega gretja, šlo je zgolj 
za primerjavo čiste plazme in njene kombinacije s strukturirano katalitsko peno z nanesenim 
nikljevim katalizatorjem. Uporabil sem tako predhodno reduciran kot tudi ne-reduciran 
katalizator. Predhodno redukcijo sem izvajal 3 ure v toku 100 cm3/min čistega vodika pri 400 
°C. Za primerjavo sem naredil tudi eksperiment s čistim nosilcem brez nanesenega 
katalizatorja. 
 
Slika 44: Konverzija pri plazmi, sklopljeni z različnimi katalitskimi materiali, pogoji: Razmerje CH4/CO2 = 2/3, 
pretok 100 cm3/min, napetost 110 V 
Rezultati kombinacije plazme s katalizatorji brez gretja so prikazani na zgornjem grafu (Slika 
44). Vidno je, da uporaba čistega penastega nosilca nima bistvenega vpliva na proces – 
razlika v konverziji je zanemarljivo majhna. Opazimo, da med N-(večje pore) in S-(manjše 
pore) peno prav tako ni bistvenih razlik. Pri uporabi ne-reduciranega katalizatorja je opazen 
padec konverzije. To lahko razložimo s termodinamiko procesa suhega reforminga, ki je bolj 
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ugoden pri višjih temperaturah.[140] V plazemskem kanalu pride do ~80 % konverzije, nato 
segreta plinska zmes potuje naprej na katalizator. Ker je temperatura prenizka, je trenutna 
konverzija višja od termodinamsko dosegljive pri tej temperaturi, zato na katalizatorju pride 
do povratne reakcije in zmes se zopet vrne v smer reagentov. Ko uporabimo reduciran 
katalizator, je vpliv še veliko večji, in efektivnost procesa močno upade. Do tega obnašanja 
pri uporabi čiste plazme ne pride zaradi dveh razlogov. Prvi je veliko nižja hitrost homogene 
reakcije, za katere potek je časovno okno višje temperature prekratko (preden se izhodni plin 
shladi), drugi pa je veliko hitrejše hlajenje plina. Plin se namreč lahko nemoteno razširi v 
prostor ter se hitro ohladi, pri uporabi katalizatorja pa se le-ta segreje in omogoča daljši čas 
stabilne visoke temperature plina. 
Poleg nižje aktivnosti je pri uporabi katalizatorjev pri teh pogojih dodaten faktor hitra 
destabilizacija zaradi nalaganja ogljika. Kljub temu, da lahko proces pri uporabljenih pogojih 
obratuje več kot štiri ure do destabilizacije zaradi nalaganja ogljika na steni reaktorja, pride 
pri uporabi katalizatorja do destabilizacije že po 15 minutah. Shema deaktivacije v primeru 
uporabe katalizatorja je prikazana na spodnji sliki (Slika 45).  
 
Slika 45: Slika katalizatorja a) pred in b) po reakciji in shemi c) normalnega obratovanja plazme ter d) 
destabilizirane plazme zaradi poogljičenja 
Pri uporabi katalizatorja se ogljik nalaga na notranjem obodu strukturiranega katalitskega 
materiala (Al2O3 pene). Na zgornji sliki (Slika 45) je prikazana fotografija katalizatorja a) 
pred in b) po reakciji. Opazna je znatna količina naloženega ogljika tudi na zunanji strani 
katalizatorja. Zaradi veliko manjše izpostavljene površine na notranjem obodu katalizatorja v 
primerjavi z steno reaktorja se ogljik hitreje naloži v debelejšo, prevodno plast. Poleg tega 
lahko katalizator pospeši tudi samo formacijo ogljika. Na sliki c) je prikazano normalno 
delovanje reaktorja s katalizatorjem in plazmo, na d) pa stanje po destabilizaciji plazme. 
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Podobno kot pri čisti plazmi je tudi v tem primeru volumen aktiviranega plina premajhen za 
doseganje znatnih konverzij. 
4.2.2.2. Primerjava različnih katalitskih implementacij in gretij 
Da bi preveril, če se da konverzijo dodatno izboljšati z dodatnim zunanjim gretjem, sem 
naredil še en set eksperimentov, kjer sem reaktor postavil v keramično peč, ki je vzdrževala 
temperaturo na zunanji strani reaktorja. Primerjal sem reakcijo brez zunanjega gretja in z 
zunanjim gretjem, kjer je bila temperatura v peči nastavljena na 200 °C. Temperatura v 
reaktorju je bila zaradi generacije toplote v plazmi višja. Z eksperimenti sem preveril tako 
delovanje čiste plazme kot tudi njene kombinacije z reduciranimi in ne-reduciranimi 
katalizatorji ter čistimi nosilci. Da bi se izognil nestabilnostim zaradi nalaganja ogljika, sem te 
eksperimente izvajal pri pogojih nižje formacije ogljika, torej pri znatnem presežku CO2. 
Uporabil sem razmerje CH4/CO2 = 1/3, totalni pretok plina 150 cm3/min ter napetost 120 V. 
 
Slika 46: Primerjava konverzije reagentov za različne implementacije katalitskih materialov in dodatnega gretja, 
pogoji: CH4/CO2 = 1/3, totalni pretok plina 150 cm3/min, napetost 120 V. P – čista plazma, SP – strukturirana 
pena, SKR – reducirani strukturirani katalizator, SK – strukturirani katalizator 
Rezultati procesa z uporabo dodatnega zunanjega gretja so prikazani na zgornji sliki (Slika 
46). Zopet vidimo, da ni bistvene razlike med uporabo čiste plazme in nosilne strukturirane 
pene brez nanesenega aktivnega niklja. Pri uporabi ne-reduciranega katalizatorja je zopet 
opazen rahel padec konverzije, ki se malo poviša pri višji temperaturi, vendar zanemarljivo. 
Konverzija s čisto plazmo se pri uporabi dodatnega gretja malo poviša. To bi pripisal višji 
temperaturi v razelektritveni coni, ki je posledica toplejšega nevtralnega plina. Homogena 
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reakcija pa je očitno tudi pri 200 °C višji temperaturi prepočasna, kar omogoča hitro 
prekinitev reakcije ko plin zapusti plazemsko območje. Pri reduciranemu katalizatorju zopet 
vidimo močan upad konverzije. Zanimivo je, da je pri uporabi reduciranega katalizatorja in 
dodatnega gretja konverzija višja kot v primeru, ko gretja ne uporabljamo. To potrjuje prej 
omenjeno predpostavko o termodinamsko pogojenem povratnemu poteku reakcije, saj je pri 
višji temperaturi katalizatorja termodinamsko ravnotežje bolj ugodno kot pri nižji, vendar še 
zmeraj veliko nižje od dosežene konverzije v čisti plazmi. 
Iz teh rezultatov lahko povzamem, da je čista plazma najbolj efektivna za suhi reforming 
metana. Uspešno sem tudi demonstriral souporabo katalizatorja, sklopljenega s plazmo, v 
plazemskem sistemu z iskro, vendar je v vseh testiranih primerih le-ta znižal konverzijo. 
Menim, da bi ob dovolj visokem gretju in/ali termični izolaciji reaktorja lahko dosegli dovolj 
visoko temperaturo katalizatorja, da bi povišali konverzijo in energijsko efektivnost procesa. 
4.2.3. Transportni model plazemskega reaktorja z iskro 
Da bi dodatno preučil dogajanje snovnega transporta v reaktorju, sem razvil matematični 
model fluidne dinamike v reaktorju z iskro. Razvoj modela in uporabljene zveze ter 
poenostavitve so podrobneje opisani v eksperimentalnem delu. 
Reagenti v reaktor vstopajo skozi dve votli elektrodi v nasprotnih smereh. Tokova reagentov 
se srečata na sredini razmika med elektrodama. Nadaljnji potek plinskega toka je viden iz 
simulacije fluidne dinamike, ki je prikazana na spodnji sliki (Slika 47). 
 
Slika 47: Prikaz hitrostnega polja v reaktorju z iskro, pretok plina 150 cm3/min 
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Na zgornjem grafu (Slika 47) je prikazana prostorska porazdelitev hitrosti gibanja plina v 
reaktorju pri pretoku plina 150 cm3/min. Zaradi boljše vizualizacije je skala znižana na 
maksimalno 1,5 m/s. Višja hitrost od te vrednosti je zgolj v sredini vhodnega plina v votlih 
elektrodah, kjer zaradi laminarnega toka na sredini doseže hitrost 11,3 m/s. Ko se toka po 
izpustu iz votlih elektrod srečata, se plin usmeri pravokotno v radialno smer reaktorja brez 
znatnih turbulenc. Iz tega lahko sklepamo, da je porazdelitev zadrževalnega časa plina v 
plazemskem območju relativno ozka. Tudi pri uporabi katalizatorja bi moral plin kontrolirano 
vstopati v porozni katalizator. Po tem ko plin zapusti plazemsko območje med elektrodama, 
se preusmeri mimo elektrod in zapusti reaktor skozi ožji kvarčni del. To se vidi kot povišanje 
hitrosti na levi strani sheme na sliki. Pri teh pretokih sem izračunal tudi padec tlaka, ki znaša 
580 Pa vzdolž votle elektrode preden plin vstopi v reaktor, po tej stopnji pa je padec tlaka 
zanemarljiv. Iz simulacij je vidno tudi, da plin v območje s katalizatorjem vstopi 
neenakomerno. Z uporabo simulacij bi tako lahko zasnovali porazdelitev poroznosti 
katalizatorja, ki bi omogočala tako razporeditev padcev tlaka, da bi se pretok plina 
enakomerno razporedil po celotnem volumnu katalizatorja. To bi omogočalo bolj učinkovito 




4.3. Delna oksidacija metana v reaktorju z dielektrično pregrado 
V tem sklopu sem preučeval reakcijo delne oksidacije metana s kisikom z namenom sinteze 
uporabnih tekočih organskih oksigenatov z dodano vrednostjo (metanol, formaldehid, 
mravljinčna kislina in ocetna kislina). Reakcijo sem izvajal v plazemskem reaktorju z 
dielektrično pregrado. Reaktor ni bil dodatno gret, delno se je grel z generirano plazmo, delno 
pa hladil z naravno konvekcijo okoliškega zraka sobne temperature. Temperatura plina zaradi 
počasne generacije toplote v DBD plazmi ni bila visoka in ocenjeno ni presegla 150 °C. 
Temperature zunanje aluminijeve elektrode je bila izmerjena z ročnim infrardečim 
pirometrom in je bila med 70 in 80 °C pri večini eksperimentov. Zato lahko predvidevamo, da 
je bila večina aktivacije metana in kisika povzročena s trki z elektroni in ostalimi aktivnimi 
zvrstmi v plazmi. Rezultati tega sklopa doktorskega dela so bili objavljeni v znanstveni 
publikaciji.[141] 
4.3.1. Plazemska reakcija brez katalizatorja 
Prvi set eksperimentov sem naredil s plazmo v praznem reaktorju (brez katalitskega 
materiala). Pri tem setu sem uporabil vse kombinacije različnih razmerij reagentov (CH4/O2 = 
80/20, 85/15 in 90/10) ter skupnih volumskih pretokih reagentov (25, 50, 100 in 150 
cm3/min). Moč plazme je bila vseskozi 20 W, torej so bile vhodne specifične energije za 
pretoke v istem vrstnem redu 1089,6, 544,8, 272,4 in 181,6 kJ/mol. Vhodna specifična 
energija se nanaša na kJ porabljene energije za generacijo plazme iz enega skupnega mola 
vhodnih reagentov in nam pove, koliko razelektritvene moči je deležna vsaka molekula. 
4.3.1.1. Vpliv procesnih parametrov na konverzijo 
 




Na zgornji sliki (Slika 48) je prikazana konverzija obeh reagentov pri različnih volumskih 
pretokih plina in konstantni moči plazme (20 W). Iz rezultatov je razvidno, da konverzija 
raste z nižanjem pretoka plina. Do tega pride zato, ker je pri nižjih pretokih zadrževalni čas v 
plazemskem območju daljši, zaradi česar pride do višjega nivoja aktivacije z elektronskimi 
trki. Različna razmerja metana in kisika v vstopnem plinu vplivajo na konverziji obeh 
reagentov. Pri višji koncentraciji O2 se poviša konverzija CH4 in zniža konverzija O2. Pri vseh 
razmerjih reagentov je metan v prebitku. Stehiometrično razmerje CH4/O2 za popolno 
izgorevanje metana je namreč 1/2, za delno oksidacijo do metanola pa 2/1. Metan v prebitku 
se uporablja tako zaradi boljše selektivnosti kot tudi zaradi varnosti, da se proces ne izvaja 
preblizu eksplozivnega območja (40 % O2). V literaturi je bilo eksperimentalno pokazano, da 
v plazmi lahko pri mešanicah s previsoko vsebnostjo O2 pride do eksplozije.[142] Najvišja 
dosežena konverzija metana je bila 19 % pri najnižjem pretoku (25 cm3/min) in razmerju 
CH4/O2 = 80/20. Glede na rezultate bi lahko dosegli tudi višje konverzije pri višji moči 
plazme in nižjih pretokih (torej pri poviševanju vhodne specifične energije), vendar je bilo v 
literaturi pokazano, da pri previsokih energijah pride do močnega upada selektivnosti 
uporabnih produktov, sej se lahko le-ti tudi razkrajajo v plazmi pri prisotnosti kisika.[74–
76,143–147] Pri zelo dolgih zadrževalnih časih se potemtakem tvorijo predvsem 
termodinamsko najbolj stabilne zvrsti, kot so CO2, CO, H2 in H2O. Poleg razgradnje z 
elektronskimi trki daljši zadrževalni časi povzročijo tudi višanje temperature plazemskega 
plina,[148] kar lahko povzroči termično aktiviran razpad manj stabilnih organskih produktov. 
Iz tega razloga tudi večina raziskovalcev za potrebe delne oksidacije ne uporablja dodatnega 
eksternega gretja reaktorja, v nekaterih primerih reaktorje celo hladijo.[77,78,149–152] 
Višanje konverzije metana bi lahko dosegli tudi z višjim deležem kisika, vendar pri višjih 




4.3.1.2. Vpliv procesnih parametrov na selektivnost plinskih produktov 
 
Slika 49: Vpliv procesnih parametrov na selektivnost plinskih produktov pri moči plazme 20 W 
Molska distribucija plinskih produktov za isti set eksperimentov je prikazana zgoraj (Slika 
49). Glavni plinski produkt je sintezni plin (80-90 mol. %) z molskim razmerjem H2/CO med 
0,55 in 1. Razmerje sinteznega plina je višje pri višjem presežku vstopnega metana (CH4/O2 = 
90/10). Do tega pride zaradi nižje stopnje oksidacije H2 v H2O kot tudi nižje stopnje formacije 
CO z oksidacijo metana. Dodatno je v produktu 7-10 mol. % CO2, ki ga je več pri višjih 
deležih kisika zaradi bolj poudarjene poti popolne oksidacije CH4. V produktni zmesi so 
prisotni tudi etan, eten in etin. Za slednja je opazna močna odvisnost selektivnosti od pretoka 
plina, saj ju je pri daljših zadrževalnih časih opazno manj. Možna razloga za ta pojav sta 
hidrogenacija etena in etina v etan (ki nima močne odvisnosti od pretoka) in kombinacija 
njune nižje generacije pri višjih konverzijah z njuno razgradnjo (oksidacijo) v plazmi zaradi 
nizke stabilnosti. Višjih ogljikovodikov je zanemarljivo malo in niso prikazani. Tudi v 
literaturi so navadno porazdelitve produktov podobne.[76,78,145,153–155] 
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4.3.1.3. Vpliv procesnih parametrov na selektivnost tekočih produktov 
 
Slika 50: Vpliv procesnih parametrov na selektivnost tekočih produktov pri moči plazme 20 W 
Porazdelitev produktov v tekočem vzorcu je prikazana zgoraj (Slika 50). Preostali delež 
tekočega produkta predstavlja voda. V nekaterih primerih, predvsem pri visokih volumskih 
pretokih, je volumskih delež želenih organskih oksigenatov več kot 50 vol. %. Tudi v 
literaturi poročajo o podobnih selektivnostih do metanola in formaldehida, vendar nekateri 
viri poročajo višje koncentracije mravljinčne kisline.[75,76,78,146] Opaziti je očiten trend v 
nižanju koncentracije formaldehida z nižanjem volumskega pretoka. To lahko pojasnimo z 
višjo občutljivost formaldehida na totalno oksidacijo in s tem razgradnjo v plazmi pri 
prisotnosti aktivnih kisikovih zvrsti. Vsebnost preostalih produktov ni bistveno odvisna od 
totalnega pretoka plina. Močnejšo odvisnost formacije formaldehida od ostalih produktov so 
zasledili tudi v drugih raziskavah.[75] Poleg tega porazdelitev tekočega produkta ni bistveno 
odvisna od uporabljenega razmerja reagentov, kot je bilo opaziti pri plinskih produktih. Poleg 
tekočega produkta je bilo pri eksperimentih opaziti majhne količine poli-formaldehida v trdni 
obliki na stenah reaktorja (FTIR), kar nakazuje tudi na možnost polimerizacije formaldehida v 
plazmi. FTIR spekter je prikazan na spodnji sliki (Slika 51). S puščicami označeni vrhovi so 





Slika 51: FTIR analiza trdnega ostanka, ki se je nabral po stenah reaktorja 
Iz rezultatov eksperimentov s čisto plazmo je razvidno, da gre za izjemno kompleksen proces 
z velikim številom aktivnih zvrsti kot tudi produktov. Dosežene so bile relativno visoke 
selektivnosti, vendar so konverzije nizke. Oba aspekta sem poskušal izboljšati z souporabo 
plazme in katalizatorja. Ti rezultati so opisani na naslednjih straneh. 
4.3.2. Kombinacija plazme in zeolitov 
V nadaljnjih eksperimentih sem reaktor uporabljal v načinu delovanja souporabe plazme in 
različnih katalitskih materialov, ki so se nahajali v plazemskem območju. Katalizator je bil 
torej v tem primeru v stiku s plazmo in z v njej prisotnimi aktivnimi zvrstmi. V prvem sklopu 
sem preučeval relativno nevtralne materiale (brez nanesenih aktivnih kovin), in sicer štiri 
različne vrste čistih zeolitnih materialov in borosilikatne steklene kroglice. 
4.3.2.1. Meritve vpliva zeolitnih materialov na lastnosti plazme 
Pred meritvami aktivnosti sem najprej pomeril vpliv dodajanja materiala v razelektritveno 
območje. Kakršenkoli material, ki se nahaja med elektrodami, lahko močno spremeni 
karakteristiko plazemske razelektritve, kar lahko močno vpliva na potek reakcije. Za vpogled 
v vpliv na plazemsko karakteristiko sem izmeril električni tok in napetost med samo 
razelektritvijo pri pogojih reakcije za tri različne primere: čista plazma, plazma z 
borosilikatnimi kroglicami in plazma z zeolitom beta. Rezultati meritev za obdobje ene 




Slika 52: Meritve napetosti in električnega toka z osciloskopom v obdobju enega cikla izmenične napetosti med 
razelektritvijo pri različnih materialih v plazmi: a) samo plazma, b) borosilikatne kroglice in c) zeolit beta (100 
cm3/min pretok plina, CH4/O2 razmerje 80/20, 20 W moč plazme) 
Iz meritev je razvidno, da se karakteristika razelektritve močno razlikuje v odvisnosti od 
uporabljenega materiala v plazmi. V primerih z borosilikatnimi kroglicami in beta zeolitom je 
razvidno, da se tekom enega cikla izmenične napetosti pojavljajo bolj goste in manj 
intenzivne mikro-razelektritve. Ko materiala med elektrodama ni, je efektivna razelektritvena 
razdalja daljša, saj ni preferenčnih mest za razelektritev, in posledično je potrebna višja 
napetost, preden pride do lokalne razelektritve, kar se pozna v manj in močnejših 
razelektritvah. Pri vseh meritvah s čisto plazmo je bilo opaziti zelo močno razelektritev pri 
začetnem višanju napetosti v ciklu pri času 0,3 ms, Slika 52 a), pri kateri je viden tudi padec 
napetosti, saj se pri razelektritvi iz visokonapetostne elektrode odvede velika količina 
električnega naboja. To je bilo ponovljivo, opaziti zgolj v čisti plazmi in je bilo tudi že prej 
opaženo v literaturi.[156–158] Pri uporabi raznih materialov v razelektritvenem območju tega 
fenomena pri napetosti ni bilo opaziti zaradi šibkejših razelektritev. 
Do nastanka večjega števila manj intenzivnih razelektritev v primeru zeolita in borosilikatnih 
kroglic pride zaradi različnih fenomenov. Eden od njih je preskakovanje razelektritev med 
delci, kar efektivno zmanjša razelektritveno pot in s tem potrebno napetost za razelektritev, 
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poveča pa število mest za razelektritev. Lahko pride tudi do površinskih razelektritev na 
delcih. Razelektritve se lahko pojavijo tudi v porah materiala, kar je močno odvisno od 
dielektrične konstante in velikosti por.[158–160] V zgornjih meritvah je bil vpliv na lastnosti 
plazme močnejši v primeru zeolita. Do tega pride, ker je zeolit močno porozen, kot tudi zaradi 
veliko večje nepravilnosti oblike delcev zeolite v primerjava z okroglim borosilikatom. To 
privede do večjega števila majhnih razdalj med delci, kot tudi do fenomena efekta povečanja 
električnega polja v okolici ostrih robov. Razlika v dielektrični konstanti materiala ima lahko 
prav tako močan doprinos. Električni naboj se lahko akumulira na površini delca in vpliva na 
razporeditev jakosti električnega polja v območju razelektritve.[42,161] Dodaten vpliv ima 
lahko tudi frekvenca razelektritve, kjer lahko dosežemo različne efekte v odvisnosti od 
lastnosti materialov v plazmi. V tem delu je bila uporabljena zgolj ena frekvenca, so pa vpliv 
frekvence preučevali v literaturi.[162]  
4.3.2.2. Vpliv čistih zeolitov in borosilikatnih kroglic na konverzijo 
Po preverjanju vpliva materialov na lastnosti plazme sem naredil set eksperimentov za 
merjenje aktivnosti delne oksidacije metana v prisotnosti plazme in zeolitnih materialov. 
Namen uporabe borosilikatnih kroglic je uporaba bolj nevtralnega materiala, brez por, ki 
načeloma lahko na proces vpliva zgolj z vplivom na lastnosti plazme in dodano površino za 
rekombinacijo aktivnih zvrsti, medtem ko je za zeolite pričakovan večji katalitski prispevek. 
Eksperimente sem izvajal le pri pretoku plina 100 cm3/min, sem pa uporabil različna razmerja 
CH4/O2 (80/20, 85/15 in 90/10). Rezultati konverzij reagentov so prikazani spodaj (Tabela 
11). 
Tabela 11: Konverziji metana in kisika pri različnih razmerjih reagentov in različnih katalitskih materialih (100 













Samo plazma 5,71 5,10 4,17 23,79 27,34 34,79 
Stekl. kroglice 5,15 4,95 3,91 19,87 24,48 28,58 
Zeolit beta 5,42 5,14 3,99 23,33 27,46 35,86 
ZSM-5 6,05 5,18 4,13 23,58 28,46 35,79 
Ferierit 5,52 4,69 4,30 22,98 27,19 35,28 




Iz tabele je razvidno, da sta bili konverziji obeh reagentov nižji v primerih, ko so bile 
uporabljene borosilikatne kroglice. Ker so razlike velikostnega razreda 10-20 %, bi to lahko 
bila posledica spremembe zadrževanega časa plina v plazemskem območju zaradi nižjega 
volumna. Ocenil sem, da steklene kroglice zasedajo približno 20 % volumna reaktorja. Da 
takega upada konverzije pri zeolitih ni opaziti, kaže na prisotno katalitsko aktivnost zeolitnih 
materialov. Tudi v literaturi se kažejo višje konverzije v plazmi v kombinaciji z zeoliti, 
predvsem pri procesih kot je razgradnja polutantov.[163–166] 
4.3.2.3. Vpliv zeolitov na selektivnost tekočih in plinskih produktov 
Molska razporeditev plinskih produktov pri uporabi različnih zeolitov in borosilikatnih 
kroglic je prikazana spodaj (Slika 53). Iz slike je razvidno, da ni bistvenih razlik med 
plinskimi produkti čiste plazme in kombinacije plazme z zeoliti. Morda je vsebnost ogljika v 
plinskem produktu zeolitov malenkost višja. V primeru borosilikatnih kroglic plin vsebuje 
občutno več vodika in manj ogljika kot v ostalih primerih. Zato je pričakovati, da bo vsebnost 
ogljika v tekočem produktu višja pri čisti plazmi in steklenih kroglicah kot pri zeolitih. 
 
Slika 53: Vpliv katalitskega material na selektivnost plinskih produktov pri različnih razmerjih reagentov (pretok 
plina 100 cm3/min, moč plazme 20 W) 
Volumska razporeditev posameznih frakcij v tekočem produktu je prikazana na spodnji sliki 
(Slika 54). V primeru borosilikatnih kroglic lahko opazimo rahlo višjo vsebnost želenih 
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produktov v primerjavi s čisto plazmo, vendar je hkrati zaradi nižje konverzije totalni dobitek 
malo nižji. Tudi v literaturi je bila opažena rahlo višja selektivnost za podobne materiale z 
nizko specifično površino.[79,167] V primeru steklenih kroglic pri razmerju reagentov 
CH4/O2 = 90/10 je bila opažena najvišja koncentracija organskih oksigenatov, ki je dosegla 
skoraj 50 vol. %. Opaziti je, da se v primeru steklenih kroglic formira manj kislin, kar 
nakazuje na nižjo stopnjo oksidacije. 
 
Slika 54: Vpliv borosilikatnih kroglic in čistih zeolitnih materialov na selektivnost tekočih produktov pri moči 
plazme 20 W pri različnih razmerjih reagentov in totalnem pretoku plina 100 cm3/min 
Vpliv steklenih kroglic na proces je lahko zelo kompleksne, saj sodeluje veliko različnih 
mehanizmov, kljub temu, da ne pričakujemo prave katalitske aktivnosti borosilikatnega 
materiala pri teh temperaturah. Prvi vpliv je znižanje deleže prazne frakcije v reaktorju, kar 
zmanjša zadrževalni čas, poleg tega pa zniža povprečno razdaljo radialne razelektritve. To 
lahko povzroči povsem drugačno razporeditev energij elektronov. Zmanjšanje volumna 
poveča tudi energijsko gostoto plazme, saj je enaka moč skrčena na manjše območje. Poleg 
tega lahko dielektrični material v plazemskem območju povzroči lokalno povišanje 
električnega polja zaradi tako imenovanega efekta strnjenega sloja. V dielektriku namreč 
pride do polarizacije, kar močno poviša jakost električnega polja v okolici kontaktnih točk 
med delci. Posledica tega so kontaktne in površinske razelektritve, ki lahko povsem 
spremenijo mehanizem reakcije.[168] 
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V primeru uporabe različnih zeolite pride do drastičnega upada selektivnosti do želenih 
produktov, katere nadomesti voda v tekočem produktu in ogljik v trdni fazi na zeolitnem 
materialu. To lahko pripišemo daljšem zadrževalnem času produktov, ujetih v pore zeolitov, 
kjer se lahko razgradijo. V literaturi oksidacijo v porah pripisujejo difuziji aktivnih kisikovih 
zvrsti (denimo ozona) v pore zeolite, kjer nato poteče reakcija.[169] Glede na velikost por je 
lahko ključen dejavnik tudi razelektritev v porah. Podobno so raziskovalci ugotovili tudi na 
primeru razgradnje toluena[163,164] in benzena.[166] V primeru zeolitov je možno opaziti 
močno povišano razmerje formaldehida proti metanolu (Slika 54). Do tega pride ravno zaradi 
povišanje stopnje oksidacije, kjer se lahko del metanola oksidira v formaldehid v porah 
katalizatorja. Tudi v študijah, kjer so proces delne oksidacije metana raziskovali z kinetičnimi 
modeli, so zaključili, da večina formaldehida nastane iz metanola namesto direktno iz metana 
in kisika.[73,170,171] Opaziti je tudi, da je v primeru ferierita in chabazita padec selektivnosti 
občutno nižji, kot v primeru ZSM-5 in beta zeolita. Ker imata prva dva manjše pore od 
slednjih, je to možno razložiti s počasnejšo difuzijo produktov v pore. Noben od zeolitov pa 
nima tako majhnih por, da bi bila difuzija glavnih produktov zaradi njihovih velikosti 
(metanol – 4,1 Å[172] in formaldehid 2,4 Å[173]) popolnoma onemogočena, saj ima zeolit z 
najmanjšimi porami (chabazit) velikost por približno 4,2 Å. 
 
Slika 55: Primerjava vsebnosti ogljika (TC) iz direktne metode merjenja in preračunane iz HPLC meritev 
sestave tekočega produkta 
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Na zgornjem grafu (Slika 55) je prikazana primerjava med direktno izmerjeno vsebnostjo 
ogljika v tekočem vzorcu in vrednostjo, izračunano iz rezultatov HPLC. Vidimo, da je 
ujemanje sorazmerno dobro in v območju ocenjene eksperimentalne napake pri zeolitnih 
materialih. Pri čisti plazmi in steklenih kroglicah pride do rahlega odstopanja, kar pomeni, da 
mogoče obstajajo še drugi produkti, ki jih nismo uspeli detektirati na HPLC. To lahko 
pomeni, da v primeru čiste plazme in steklenih kroglic za do 20 % podcenjujemo dobitek 
uporabnih produktov. 
4.3.2.4. Pojav nalaganja ogljika na zeolitne materiale 
V primerih, ko so bili za delno oksidacijo metana uporabljeni zeoliti, je bilo po eksperimentu 
opaziti močno črno obarvanje le-teh. Izgled materialov po reakciji je prikazan na spodnji 
fotografiji (Slika 56). Pred reakcijo so bili vsi zeolitni materiali bele barve (Slika 56, g)). V 
primeru čiste plazme ali uporabe borosilikatnih kroglic ni bilo opaziti črnih delcev ali barve 
na nobenem delu reaktorja. To kaže na očitno poogljičenje zeolitnih materialov med 
procesom. 
 
Slika 56: Fotografija zeolitov in borosilikatnih kroglic po 90 minutni reakciji (CH4/O2 razmerje 80/20, 100 
cm3/min skupni pretok plina, 20 W moč plazme). a) borosilikatne kroglice pred in b) po reakciji; c) zeolit beta, 
d) ZSM-5, e) ferierit f) chabazit in g) barva zeolita pred reakcijo 
Da bi določil obseg poogljičenja in njegov vpliv na specifično površino zeolitov in zapiranja 
njihovih por, sem naredil analizi dušikove fizisorpcije (BET) in totalne vsebnosti ogljika (TC) 
na trdnih zeolitnih vzorcih pred in po reakciji. Rezultati so predstavljeni v spodnji tabeli 
(Tabela 12). Zeoliti med reakcijo pridobijo veliko ogljika (do 8 ut. %), prav tako se njihova 
specifična površina signifikantno zniža po reakciji. Obe metodi nakazujeta, da se na površini 
zeolitnih materialov med reakcijo tvori ogljik, ki lahko zamaši njihove pore. Najnižji vpliv 
poogljičenja je bil izmerjen pri chabazitu – zeolitu z najmanjšo velikostjo por. Možna razlaga 
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bi bila zmanjšana hitrost difuzije prekurzorjev za formacijo ogljika skozi manjše pore. 
Največji vpliv je bil izmerjen pri zeolitih z srednjo velikostjo por, torej ZSM-5 (5,0 Å) in 
ferierit (5,3 Å), ki sta izgubila približno 50 % začetne specifične površine. Verjetno je efekt 
manj izražen pri zeolitu beta ravno zaradi večjih por, ki se težje zapolnijo z ogljikom. 
Tabela 12: Primerjava BET specifične površine in totalnega ogljika za zeolitne materiale pred in po 90 minutni 
reakciji (CH4/O2 razmerje 80/20, 100 cm3/min pretok plina, 20 W moč plazme) 
Katalizator SBET, prej [m2/g] SBET, potem 
[m2/g] 
TCprej [%] TCpotem [%] 
Chabazit 542 484 0,45 4,55 
ZSM-5 320 138 0,67 7,71 
Ferrierit 270 159 1,07 3,37 
Zeolit beta 531 390 0,91 5,03 
 
BET in TC metodi pa ne podata nobenih informacij o tipu nastalega ogljika in njegovi lokaciji 
na delcih zeolita. Zato sem naredil še XRD (Slika 57) in SEM (Slika 58) analizi. Na XRD 
meritvah se vidi, da vsi vrhovi pripadajo čistem beta zeolitu, kot je vidno v literaturi.[174] 
Med difraktogramoma pred in po reakciji ni praktično nobene razlike, iz česar lahko 
povzamemo, da se na delcu ni formirala nobena kristalna oblika ogljika, kot je denimo grafit.  
 
Slika 57: XRD analiza zeolita beta po reakciji  
Poleg tega tudi na SEM slikah ni videti velikih delcev ogljika na površini katalizatorja. Iz teh 
rezultatov je možno sklepati, da se ogljik formira večinoma v porah zeolita v obliki majhnih, 
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amorfnih delcev. Formacijo ogljika lahko pripišemo daljšem zadrževalnem času metana in 
ostalih ogljikovodikov v porah zeolita. V porah je možen tudi obstoj plazme z visoko 
energijsko gostoto zaradi zgoščenega električnega polja, kar še dodatno razgradi metan do 
čistega ogljika zaradi višje lokalne energije na molekulo. 
 
Slika 58: SEM slike zeolita ZSM-5 po reakciji pri dveh različnih povečavah (a in b) 
4.3.3. Uporaba katalizatorjev na osnovi Fe in Pd 
Po določitvi vpliva procesnih parametrov in uporabe različnih zeolitnih materialov na proces 
reakcije, sem naredil dodatne teste z uporabo različnih katalizatorjev z aktivnimi kovinami. 
Na spodnjih grafih (Slika 59) so prikazane konverzije in razporeditve v tekočem produktu pri 




Slika 59: Konverzije in volumske razporeditve tekočega produkta pri uporabi različnih katalizatorjev, osnovanih 
na Pd in Fe 
V primeru uporabe 0,05 in 0,1 ut. % Pd/Al2O3 je zelo očitno prišlo do previsoke ravni 
oksidacije metana. Namreč, v tekočem produktu je bila pretežno voda, medtem ko je bila 
poraba kisika zelo visoka v primerjavo z ostalimi eksperimenti. Rezultati kažejo na to, da je 
paladij preveč agresiven katalizator za oksidacijo, in katalizira popolno izgorevanje metana do 
vode in CO2. V primeru železa na Al2O3 in H-ZSM-5 je bila selektivnost tudi očitno veliko 
nižja. Uporabe samega nosilca Al2O3 je tudi znižala selektivnost. Iz teh rezultatov je sledilo, 
da sta Fe in Pd neprimerni aktivni kovini za to reakcijo, in da se je bolje izogibati Al2O3 kot 
nosilcu za nadaljnje katalizatorje. Po nekaj preliminarnih testih se je za nadaljnje testiranje 




4.3.4. Molibdenovi katalizatorji na različnih nosilcih 
Za določitev vpliva katalizatorjev na molibdenovi osnovi sem uporabil naslednje katalitske 
materiale: 9,6 ut. % Mo/H-ZSM-5, 5 ut. % Mo/SiO2, 5 ut. % Mo/TiO2 in tudi čista nosilca 
TiO2 in SiO2. Eksperimente z molibdenovimi katalizatorji sem izvajal samo pri enih 
eksperimentalnih pogojih (razmerje CH4/O2 = 80/20, 100 cm3/min pretok plina, 20 W moč 
plazme). Rezultati so prikazani spodaj (Slika 60). 
 
Slika 60: Primerjava raznih Mo- katalizatorjev in njihovih čistih nosilcev s čisto plazmo – konverzija (zgoraj), 
volumski deleži v produktu (na sredini) in molski deleži v plinskem produktu (spodaj) 
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V primeru Mo/H-ZSDM-5 je opaziti približno enako skupno volumsko zastopanost organskih 
oksigenatov, vendar je opazno več formaldehida in manj metanola, poleg tega je vidna višja 
konverzija kisika. Pri Mo/SiO2 je skupna vsebnost želenih produktov najvišja, kot tudi 
konverzija metana. V obeh primerih, ko je bil uporabljen TiO2, je opazna visoko konverzija 
kisika in močno povečana vsebnost vode v tekočem produktu, kar nakazuje na višjo mero 
oksidacije in razgradnje nastalih produktov. V vseh primerih uporabe molibdena je v 
primerjavi z uporabo plazme s čistim nosilcem vsebnost formaldehida višja, in navadno 
vsebnost metanola nižja. 
Iz teh rezultat bi lahko zaključil, da je molibden selektiven oksidant metanola v formaldehid 
brez promocije popolne oksidacije. Ker je formaldehid industrijsko bolj relevantna spojina z 
višjo tržno ceno, lahko molibden premakne selektivnost produktov v bolj želeno območje. 
Tudi v literaturi je bilo dokazano, da lahko molibden termo-katalitsko oksidira metanol v 
formaldehid,[175] katalizira lahko tudi aromatizacijo metana.[176] Vendar je v primerih 
termo-katalitske reakcije potrebna povišana temperatura, zato predvidevam, da v plazmi 
mehanizem poteka drugače. Predlagani mehanizem oksidacije metanola v plazmi je prikazan 
na spodnji shemi (Slika 61). 
 
 
Slika 61: Predpostavljeni mehanizem oksidacije metanola v formaldehid v plazmi na molibdenovih površinah 
Mehanizem je poenostavljen, da prikazuje le relevantne zvrsti – situacija v plazmi je mnogo 
kompleksnejša z veliko več aktivnimi zvrstmi, radikali in ioni. Mehanizem na molibdenu je 
baziran na DFT študiji,[177] v kateri avtorji dokažejo, da lahko molibden s spremembo 
oksidacijskega stanja oksidira metanol do formaldehida. Molibden v obliki MoO3 se spremeni 
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v MoO2, pri tem pa oksidira na površino vezani metanol. Nato se ob prisotnosti kisika MoO2 
oksidira nazaj do MoO3. V povsem termično katalitskem okolju se ta transformacija začne 
dogajati šele pri približno 300 °C, kar je veliko nad temperature DBD plazme v našem 
primeru. V mehanizmu predpostavljam, da se lahko transformacija MoO2 → MoO3 zgodi tudi 
v plazmi pri veliko nižji temperaturi, saj le-ta vsebuje veliko bolj aktivne oksidacijske zvrsti 
kot molekularni kisik, na primer O3, O- in O*. Tako se lahko tudi pod 100 °C molibden 




V doktorskem delu sem uspešno opravil zadane cilje, zastavljene v namenu doktorskega dela. 
Preučil sem procese povratne reakcije vodnega plina (RWGS), plazemskega in plazemsko 
katalitskega suhega reforminga metana (DRM) ter plazemske in plazemsko-katalitske delne 
oksidacije metana. Tako sem za vsakega od teh procesov znatno prispeval k področju 
tovrstnih raziskav. Vsaka od raziskav se v doktorskem delu obravnava kot zaključena celota. 
V sklopu RWGS sem uspešno sintetiziral pet različnih bakrovih katalizatorjev (10 ut. % Cu 
na Al2O3, CeO2, TiO2, SiO2 in ZrO2 nosilcih) ter jih preučil z različnimi analitskimi metodami 
(SEM, XRD, BET, H2 TPR, H2 TPD, N2O TPO, XPS, EDX, HgP). Katalizatorje sem tudi 
uspešno testiral za reakcijo RWGS v reaktorju s strnjenim slojem pri različnih obratovalnih 
temperaturah (280, 300, 320, 340 in 360 °C), tlakih (3 in 7 bar), pretokih plina (0,005, 0,01, 
0,02 in 0,04 g/min) in razmerjih reagentov (H2/CO2 = 0,67, 1 in 1,5). Iz meritev aktivnosti je 
bilo razvidno, da sta Cu/Al2O3 in Cu/CeO2 najbolj aktivna katalizatorja, sledita jima Cu/TiO2 
in CuSiO2, Cu/ZrO2 pa se je izkazal za najmanj aktivnega. Pri Cu/CeO2 je bilo opaziti 
drugačno temperaturno odvisnost aktivnosti, kar nakazuje na vključitev nosilnega materiala v 
reakcijo. Z analitskimi metodami sem dobil globok vpogled v površinsko morfologijo in 
kemijo materialov. Z metodami H2 TPD in N2O TPO sem določil koncentracijo aktivnih mest 
na površini katalizatorjev, ki se je smiselno skladala z aktivnostjo le-teh ob upoštevanju 
vpliva nosilnega materiala. Razvil sem tudi različne matematične reaktorske modele za ta 
proces in njihove rezultate primerjal z eksperimentalnimi podatki. Vidno je, da je pri 
uporabljenih pogojih potrebno v modelu upoštevati lateralen snovni transport z difuzijo zvrsti 
v plinu, saj se nahajamo v režimu med idealno pomešanim pretočnim reaktorjem in idealnim 
reaktorjem s čepastim tokom. S prilagajanjem kinetičnih konstant na eksperimentalne podatke 
sem kinetični model iz literature še dodatno izboljšal. Iz tega dela je razvidno, da sta za 
aktivnost katalizatorjev za RWGS ključna dobra disperzija bakra na površini in izbira nosilca, 
ki lahko pozitivno sodeluje v reakciji in poviša pohitritev reakcije na katalizatorju. 
V sklopu suhega reforminga sem uspešno izvedel reakcijo suhega reforminga v plazemskem 
in plazemsko-katalitskem reaktorju z iskro. Preveril sem obratovalne pogoje različnih totalnih 
pretokih plina (100, 150 in 200 cm3/min), različnih vhodnih napetosti generacije plazme (90, 
110, 130 in 150 V), različnih razmerjih reagentov (CH4/CO2 = 70/30, 45/55, 40/60, 35/65, 
30/70, 25/75 in 20/80), uporabe različnih poroznih penastih katalizatorjev na osnovi niklja ter 
uporabe zunanjega gretja reaktorja s keramično pečjo (200 °C). Določil sem optimalno 
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razmerje reagentov (CH4/CO2 = 40/60), pri katerem sem pri uporabi čiste plazme z močjo 39 
W dosegel najvišji dobitek produktov (64,3 % za H2 in 68,3 % za CO) pri pretoku plina 100 
cm3/min. Pri višjih vsebnostih metana je prišlo do visokega poogljičenja in destabilizacije 
plazme. Z uporabo katalizatorja mi ni uspelo povišati konverzije reagentov, vendar je bilo pri 
dodatnem gretju opaziti povišanje konverzije z reduciranim katalizatorjem, kar lahko pomeni, 
da se reakcija segretega plina iz plazme na katalizatorju obrne v smer reagentov, saj je v 
plazmi dosežena konverzija preko termodinamičnega ravnotežja pri tej temperaturi. Ugotovil 
sem, da čisti plazemski proces stabilno obratuje štiri ure, nato pa se plazma destabilizira 
zaradi odlaganja ogljika na steni reaktorja. Destabilizaciji bi se bilo možno ogniti z boljšo 
zasnovo geometrije reaktorja, ogljik pa sproti odstranjevati s cikli CO2 plazme. 
V sklopu delne oksidacije metana sem uspešno izvedel reakcijo plazemske delne oksidacije 
metana s kisikom v reaktorju z dielektrično pregrado (DBD) pri različnih obratovalnih 
pretokih plina (25, 50, 100 in 150 cm3/min) in razmerjih reagentov (CH4/O2 = 80/20, 85/15 in 
90/10), ter različnih uporabljenih katalitskih materialov skopljenih s plazmo - čistih zeolitov 
(zeolit beta, chabazit, ZSM-5 in ferierit), Fe/Al2O3, Fe/ZSM-5, Al2O3, Pd/Al2O3, TiO2, SiO2, 
Mo/SiO2, Mo/TiO2, Mo/ZSM-5 in borosilikatnih steklenih kroglic. Glavni tekoči produkti so 
bili voda, metanol, formaldehid, mravljinčna in ocetna kislina, plinski pa sintezni plin in CO2. 
Najvišji dobitek tekočih produktov (5,21 %) sem dosegel pri uporabi čiste plazme pri 25 
cm3/min in CH4/O2 = 80/20. Katalizatorji na osnovi Pd so promovirali totalno oksidacijo 
metana do vode in CO2, čisti zeoliti in katalizatorji na osnovi Fe pa so močno znižali 
selektivnost do želenih tekočih produktov. Katalizatorji na osnovi Mo so se izkazali za zelo 
obetavne, saj so povišali selektivnost do formaldehida (46 % višji dobitek formaldehida v 
primerjavi s čisto plazmo za 9,7 ut. % Mo/ZSM-5 katalizator). To lahko mehanistično 
pojasnimo s kovinsko oksidacijo metanola v formaldehid s spreminjanjem oksidacijskega 
stanju MoOX, ter ponovno oksidacijo kovine z aktivnimi kisikovimi zvrstmi v plazmi. 
Vsi trije procesi so se izkazali za potencialno zanimive pri reševanju problematike globalnega 
segrevanja. Doktorsko delo pomembno prispeva k področjem raziskav teh procesov. Cilj 
skupnih doprinosov na področju raziskovanih in podobnih procesov je le-te razvojno pripeljati 
tako daleč v učinkovitosti, da se jih bo lahko s pomočjo vladnih ukrepov uvedlo v industrijske 




Introduction: CH4 and CO2 are the most impactful greenhouse gases. Their atmospheric 
concentration could be lowered via the conversion of the gases collected at the emission site 
or captured from the atmosphere. The development of new technologies for such conversion 
with high energy efficiency and useful products is crucial. Examples of such technologies, 
which are covered in this PhD thesis, are: Reverse water-gas shift (RWGS), where CO2 is 
hydrogenated to CO and water, methane dry reforming, where syngas is produced from CH4 
and CO2, and methane partial oxidation with O2. In the latter case, liquid products such as 
methanol and formaldehyde are obtained directly, while in the former two, syngas is 
produced, which has to be converted further downstream. Plasma is an emerging new 
technology used in various fields such as surface treatment, medicine, contaminated gas 
treatment and chemical synthesis. Plasma is achieved by electrical discharge through the gas, 
during which fast electrons collide with neutral molecules in the gas and create excited 
species, radicals and ions through inelastic collisions. Therefore, plasma reactors can be active 
even at ambient temperatures, but some plasma types incur high gas temperature, so the 
thermal reaction contribution in these cases is also present. As the CO2 and CH4 conversion 
processes need high efficiency and per-pass yields, the development of suitable catalysts is 
crucial. In order to do so, it is important to have full understanding of the surface chemistry 
and the contribution of each present active metal as well as its interaction with the supporting 
material. As surface chemistry is rather complex, a thorough analytical examination of the 
materials is needed, as well as rigorous activity tests. In addition, the use of mathematical 
modelling can greatly contribute to the uncovering of the underlying mechanisms, both 
kinetic as well as mass transport phenomena.  
Aims: In the PhD thesis, the three aforementioned CH4 and CO2 conversion processes are 
studied in detail. Therefore, the thesis is divided into three logical sections. In the reverse 
water-gas shift section, the synthesis of five different copper-based catalysts (10 wt. % Cu on 
Al2O3, CeO2, TiO2, ZrO2 and SiO2) was carried out. The catalysts were characterised with 
different analytical techniques and had their activity measured at different operating 
temperatures, pressures, gas flow rates and reagent ratios. Three different reactor 
mathematical models were developed, taking into account the mass transport as well as the 
catalytic surface reactions. New insights regarding mass transport were obtained, and 
numerical regression of the reaction constants was performed in order to increase the model 
accuracy. Methane dry reforming reaction was studied in a spark plasma reactor. Reaction 
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kinetics were studied both in pure plasma and plasma-catalytic modes of operation, the latter 
utilising Ni-based structured alumina foam catalysts, under different operating conditions 
(temperatures, plasma powers, gas flow rates, reagent ratios) and special attention was paid to 
stability under conditions of coke-deposition. A three-dimensional mathematical model was 
developed for this process using fluid dynamics. Methane partial oxidation was carried out 
with different reagent ratios and total gas flow rates. In addition, a multitude of different 
catalytic materials were coupled with plasma, such as pure zeolites and metal-based catalysts 
(Pd, Fe and Mo). 
Materials and methods: The synthesized catalysts for RWGS were studied with the following 
analytical techniques: scanning electron microscopy (SEM), X-ray diffraction (XRD), N2 
adsorption Brunauer-Emmet-Teller (BET), hydrogen-based temperature programmed 
reduction (TPD) and desorption (TPD), N2O pulsed oxidation (TPO), X-ray photoelectron 
spectroscopy (XPS), energy-dispersive X-ray spectroscopy (EDX) and mercury-based 
porosimetry (HgP). The activity for RWGS was studied in a system of 5 parallel packed bed 
reactors under different operating temperatures (280, 300, 320, 340 and 360 °C), pressures (3 
and 7 bar), gas flow rates (0.005, 0.01, 0.02 and 0.04 g/min) and H2/CO2 reagent ratios (0.66, 
1, 1.5). The outlet gas concentrations were measured on-line using gas chromatography. The 
continuous stirred tank reactor (CSTR) and plug flow reactor (PFR) models were developed 
in the combination of Python and C programming languages, utilising the Sundials library for 
solvers and SciPy library for numerical regression routines. Dry reforming was carried out in 
a pin-to-pin spark plasma reactor, where the gas was fed through two hollow stainless-steel 
electrodes directly into the plasma zone (electrode gap of 10 mm). The reactor operated at 
atmospheric pressure, and the designed allowed for an inclusion of a structured Ni-based 
catalyst, which was prepared by wash-coating a commercial Ni/Al2O3 onto a porous alumina 
foam. The pure plasma reaction was studied at different applied plasma generation voltages 
(90, 110, 130 and 150 V), different gas flow rates (100, 150 and 200 cm3/min) and different 
CH4/CO2 reagent ratios (70/30, 45/55, 40/60, 35/65, 30/70, 25/75 in 20/80). Gas 
chromatography was used for the concentration measurements. In addition, tests combining 
plasma and catalysts were carried out with both pure alumina foam and Ni-deposited foam, 
the latter either in reduced or non-reduced state, under no external heating or additional 
external heating via furnace heated to 200 °C. A 3-D mathematical model with fluid dynamics 
was developed to simulate the reactor, using SolidWorks and COMSOL. Methane partial 
oxidation reaction was carried out in a dielectric barrier discharge (DBD) reactor, having a 3 
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mm discharge gap and using quartz tube wall as the dielectric. The high voltage electrode was 
a 3 mm stainless steel rod. Pure plasma reaction was studied with different gas flow rates (25, 
50, 100 in 150 cm3/min) and CH4/O2 reagent ratios (80/20, 85/15 in 90/10) at atmospheric 
pressure with no external heating. The gas products were analysed with gas chromatography, 
and the liquid fraction obtained by passing the outlet stream through a cooler cooled to -12 °C 
was collected after the reaction and analysed with high-performance liquid chromatography 
(HPLC) and total carbon content analysis (TC). A screening of different catalytic materials 
coupled with plasma was performed at 100 cm3/min and a CH4/O2 ratio of 80/20. The 
following materials were studied: four different pure zeolite materials (ZSM-5, chabazite, 
ferrierite and beta zeolite), 5.9 wt. % Fe/ZSM-5, 3.5 wt. % Fe/Al2O3, 0.05 wt. % Pd/Al2O3, 
0.1 wt. % Pd/Al2O3, 9.7 wt. % Mo/ZSM-5, 5 wt. % Mo/TiO2, 5 wt. % Mo/SiO2, Al2O3, SiO2 
and TiO2. The catalytic materials were examined with BET, XRD and TC before and after 
reaction. Where plasma was used, the current and voltage were measured with an 
oscilloscope. 
Results and discussion: In the RWGS section, the most active catalysts were Cu/Al2O3 and 
Cu/CeO2. The usage of TiO2 and SiO2 supports resulted in similar, approximately halved 
activity, and the usage of ZrO2 results in very poor activity. The activities correlated well with 
the dispersion measurements from N2O and TPD, while some deviations were explainable by 
literature examples. With BET and HgP analyses, it was seen that activity correlates well with 
the measured specific surface, which was highest for CeO2 and Al2O3. These two catalysts 
also lost the lowest percentage of surface area when copper was deposited, indicating a lesser 
degree of pore blocking. From the XRD measurements, the support crystalline state could be 
confirmed, and low Cu signals pointed to low crystallinity of the dispersed copper. TPR 
measurements showed complex Cu reduction behaviour, indicating strong copper-support 
interactions, especially on the Cu/Al2O3 catalyst. XPS and EDX of the Cu/Al2O3 confirmed 
the high dispersion of copper on the catalyst surface. The developed mathematical model was 
used to perform numerical regression of the concentration of coper active sites using 
unchanged surface kinetics from literature for three different reactor types (CSTR, PFR and 
PFR with diffusion). It was demonstrated that CSTR model is not complex enough at the 
operating conditions used, and diffusion is an important mass transfer phenomenon at the lab 
scale. The active site concentrations were relatively well in-line with those determined by 
analytical techniques. Additionally, sensitivity analysis of the reactions was performed, 
indicating the CO2 adsorption to be the most sensitive constant. This constant was fitted for 
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the Cu/Al2O3 catalyst to achieve an increase in the prediction accuracy of the model. For the 
dry reforming process, syngas was the main product, with coke, water and acetylene being the 
main by-products. It was determined that the optimal CH4/CO2 ratio is 40/60. At that ratio, the 
highest yields were obtained at 39 W plasma power and gas flow rate of 100 cm3/min (64.3 % 
H2 yield and 68.3 % CO yield). The usage of catalysts reduced the yields, which was 
demonstrated with the additional heating experiments to be a consequence of reaction reversal 
due to thermodynamic equilibrium. Plasma deactivation mechanisms due to carbon deposition 
were explained, and stable operation of 4 hours was reached. In the methane partial oxidation 
section, value-added products were produced directly, including methanol, formaldehyde and 
formic and acetic acids. The gas phase products consisted mainly of syngas with 1/1 CO/H2 
ratio, with approx. 10 % CO2. The highest total organic oxygenate C-based yield achieved 
was 5.21 % at 25 cm3/min and CH4/O2 ratio of 80/20. When pure zeolite materials were 
coupled with plasma, a reduction in organic oxygenate selectivity was observed with a 
pronounced coking of the zeolite materials, most likely due to pore trapping and degradation 
of the products. The usage of metal-based catalysts showed that Pd containing catalysts 
favoured total oxidation reaction pathways, producing mainly CO2 and water. The usage of 
Fe-based catalysts reduced the selectivity towards organic oxygenates and produced more 
CO, CO2 and water instead. Mo-based catalysts were demonstrated to increase the yield of 
formaldehyde, most likely due to molybdenum’s property of changing its oxidation state in 
plasma and oxidising methanol to formaldehyde. This was observed in all Mo cases, and a 
46 % increase in formaldehyde yield was measured when 9.6 wt. % Mo/ZSM-5 catalyst was 
used. 
Conclusion: In the PhD thesis, the three processes were investigated in detail. In the reverse 
water gas shift section, the catalysts were synthesized and successfully analysed and tested for 
activity, achieving good agreement with analytical methods, activity tests, and the results of 
the mathematical model, determining the Al2O3 support to be the best for this process. 
Different operating conditions were screen for plasma dry reforming of methane, and optimal 
reagent ratio and specific energy input were determined, achieving yields of 64.3 % for H2 
and 68.3 % for CO. The process was also tested with addition of Ni-based catalysts under 
different parameters. Methane partial oxidation was studied under different parameters with 
pure plasma, where a maximum yield of 5.21 % liquid organic oxygenates was achieved. 
Additionally, multiple different zeolite and metal-based catalysts were screened, revealing the 
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